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 Resum. 
Aquest projecte pretén estudiar si els models termodinàmics utilitzats en la 
indústria química per a calcular les fraccions molars de vapor, són realment 
fiables o si pel contrari fallen més de l’esperat. 
Els models que s’estudiaran seran els de Margules, Van Laar, Wilson, NRTL, 
UNIQUAC i UNIFAC, ja que són els més estesos en aquest món. Aquests 
models no calculen directament  la fracció molar, sinó que calculen el coeficient 
d’activitat. Aquest coeficient actua com a factor corrector en l’equació general 
que, en última instància serveix per a calcular la fracció molar. 
Per a comprovar si aquets models són fiables, el que es farà serà elegir tres 
mescles diferents, una senzilla de metanol-aigua, una altra més complexa de 
benzè-àcid acètic i finalment una mescla azeotròpica de cloroform-metanol, a 
continuació mitjançant els diferents models es calcularà la fracció molar per a 
cada un i es compararan amb dades experimentals. 
També s’utilitzarà el programa “Hysys” per trobar les fraccions molars en la 
fase gas, i es seguirà el mateix procediment de comparació. 
Finalment es farà la modelització d’una columna de destil·lació a partir de les 
dades calculades i les dades del programa, calculant el número de plats 
(mitjançant l’equació de Lewis-Sorel) , el diàmetre, l’alçada i finalment el cost 
econòmic  total, tenint en compte el volum d’acer, el cost dels plats i també el 
cost de l’aïllant.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Paraules clau: Equilibri líquid-vapor, models coeficients activitat, destil·lació. 
 
 Abstract. 
This academic work has the objective to study if the different 
thermodynamic models, used in the chemical industry to calculate the molar 
fraction of a mix are reliable or not. 
The models that will be introduced in this work are: Margules, Van Laar, Wilson, 
NRTL, UNIQUAC and UNIFAC. I have chosen these models because these are 
the most used. 
These models don’t calculate the molar fraction directly but the activity 
coefficient. This coefficient acts like a corrective factor in the general equation, 
that allows to calculate the molar fraction. 
To check if the models can be trusted, three different mixtures will be chosen. 
One simple mixture of methanol-water, a complex mixture of benzene- acetic 
acid and finally one azeotropic mixture of chloroform-methanol. 
After that, the molar fraction for the vapor phase will be calculated for every 
model and for every case. Then, the obtained data will be compared with the 
experimental data. 
The “Hysys” software will be used too to calculate de molar fractions as well 
and then compared to the experimental ones. 
Finally, a modelling of a distillation column will be done, by calculating the 
number of trays (Lewis-Sorel equation), the diameter, the elevation and the final 
cost of the column, considering the steel volume, the cost of the trays and the 
insulating material. 
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1. Introducció. 
 
La indústria de la separació de mescles té un paper molt important dins del 
sector químic, la principal tasca d’aquesta indústria és separar mescles de dos, 
tres o més components sigui en l’estat que sigui. 
Per fer-ho però fa falta controlar en tot moment la pressió del sistema, la 
temperatura i la composició dels diversos components de la mescla així com 
altres paràmetres. Per a controlar aquests paràmetres l’opció més ràpida i més 
econòmica és la modelització del procés a controlar, això no seria cap 
problema si els models fossin fiables però, ho són? 
Als anys 60 hi va haver la gran revolució en el món de la modelització, el que 
va fer que sorgissin molts models de càlcul, on a partir de relativament pocs 
paràmetres es podia calcular la composició en la fase vapor del sistema 
d’estudi. 
No obstant, aquests models segueixen vigents avui en dia amb petites 
variacions, això ens fa pensar que aquests models són perfectes i que sempre 
ens donen informació correcta però, és realment així? 
En aquest treball s’utilitzaran diferents models (Margules, Van Laar, Wilson, 
NRTL, UNIQUAC i UNIFAC), així com també el programa de modelització 
“Hysys” i es compararan les dades  de la composició en la fase vapor amb 
dades experimentals. Després es farà la modelització d’una columna de 
destil·lació, calculant el número de plats necessaris, el diàmetre i el cost 
aproximat d’acer necessari per obtenir la separació desitjada. 
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2. Antecedents. 
 
Diversos investigadors al llarg dels anys han anat descobrint diverses 
incongruències en els diferents models termodinàmics que ens permeten 
calcular l’equilibri entre fases, i que ens fan preguntar si realment aquests 
models són tan inqüestionables com es sol pensar. 
Algunes inconsistències, tal i com diu Marcilla, A i Olaya, M.M, són les 
següents: 
- Els models de composició local presenten contradiccions en la seva 
definició (1,2).  
Shulgin et al. (1), van suggerir  que la   composició local  d’una mescla binària 
ideal té el mateix valor que la composició màssica sempre i quan el volum 
molar dels dos components purs també fossin iguals. Per demostrar si la seva 
definició era vàlida, van realitzar un experiment, consistent en comparar la 
capacitat de correlació del model NRTL i d’un altre model, basat en aquest però 
afegint un altre paràmetre: el volum molar dels components purs.  
Després de comparar 42 conjunts de dades d’equilibri líquid-vapor, van arribar 
a la conclusió de què el seu model va funcionar millor en la gran majoria de 
casos, tot i que la diferencia obtinguda entre els dos casos va ser molt menor. 
 
Lin, S-T. et al. (2), en canvi van proposar que la composició local havia de 
satisfer dues condicions físiques importants, la primera que el nombre de 
molècules d’un compost  A de la mescla al voltant de del compost B, ha de ser 
constant en qualsevol temperatura per al màxim de mescles. La segona 
condició és que el nombre de parells de molècules entre dues espècies A-B 
determinades a partir de la composició local de B al voltant de A ha de ser igual 
que determinades a partir de A al voltant de B.  
La majoria de models compleixen la primera condició però fallen en la segona, 
per a solucionar aquest problema, els autors proposen una formulació general 
per  a la composició local que conté una funció simètrica per a les espècies A i 
B , d’aquesta manera s’asseguren que es compleix la segona condició. 
Així doncs,  els autors creen uns nous models que parteixen d’aquesta segona 
condició i que també compleixen la primera tal i com es demostra en l’article. 
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- Aquests models no són capaços de representar el comportament 
d’equilibri de molts sistemes binaris i ternaris senzills (3). 
Reyes,J.A. et al.(3), van calcular dades d’equilibri per a 11 sistemes ternaris 
amb algunes parts miscibles, que no s’havien calculat mitjançant el model 
NRTL, o si s’havien calculat, els resultats eren inconsistents amb les dades 
experimentals corresponents. Durant el procés es van imposar restriccions en 
el model per tal d’aconseguir una millor correlació en les parts miscibles, com 
ara la reducció de possibles arrels múltiples. 
Finalment, van concloure que mitjançant aquest canvi en el model NRTL inicial, 
s’aconsegueix una millor qualitat en els resultats. 
- Els paràmetres binaris dels models no tenen cap sentit físic i són 
diferents quan hi ha un tercer component. 
 
- No s’assoleixen resultats acceptables al correlacionar sistemes més 
complexes (4). 
Marcilla, A. et al. (4), van experimentar amb un sistema d’aigua+ solvent 
orgànic + sal, mitjançant el model NRTL, en el seu cas, el solvent orgànic era 
1-butanol i la sal LiCl, que apareixia en dos formes, anhidra  i monohidratada. 
Aquest sistema era molt complex i el model escollit va tenir fortes discrepàncies 
amb les dades experimentals 
- Els algoritmes de càlcul d’equilibri entre fases presenten problemes 
importants de convergència (5). 
Marcilla, A. et al. (5), es van adonar que els softwares comercials existents, 
s’han utilitzat per simular qualsevol procés tot i que han estat dissenyats per a 
equilibris simples, aquest problema provoca que hi hagin problemes de 
convergència i resultats inconsistents quan es comparen amb les dades 
experimentals. L’equip investigador van desenvolupar un algoritme de 
correlació per intentar evitar aquest problema de convergència. 
Després de provar el seu algoritme els resultats van millorar, tot i que no és 
segur que funcioni en totes les situacions, ja que el van desenvolupar per a 
solucionar el seu problema específic, per tant poden sorgir altres complicacions 
en altres mescles. 
En definitiva, els models termodinàmics presentats fins ara presenten series 
diferències entre ells, el que fa que s’obtinguin resultats diferents depenent del 
mètode que s’utilitzi. Això no vol dir que siguin inútils, sinó que s’ha d’anar en 
compte a l’hora d’utilitzar un model o un altre, i com s’ha vist, també es poden 
modificar per assolir bons resultats en situacions específiques. 
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3.  Objectius. 
 
L’objectiu d’aquest treball és comparar les dades d’equilibri d’una mescla 
binària obtingudes mitjançant diferents models termodinàmics, per tal de 
modelitzar una columna de destil·lació i comprovar si hi ha diferència notòries a 
l’hora de triar un mètode o un altre. 
En aquest projecte es treballarà amb els models de Margules, Van Laar, 
Wilson, NRTL, UNIQUAC i UNIFAC, aquests models  permeten obtenir la 
composició en la fase gas a partir de les dades de composició en la fase 
líquida. S’usaran aquests models  que són els més utilitzats i també sobre els 
que hi ha més informació. 
Pel que fa a les mescles, es treballarà amb una mescla senzilla de metanol(1)-
aigua(2), una de més complexa de benzè(1)- àcid acètic(2) i  una d’azeotròpica 
cloroform(1)-metanol(2). 
La modelització de la columna es farà mitjançant el càlcul de plats teòrics 
necessaris per assolir l’objectiu de separació desitjat, així com el càlcul del 
diàmetre de la columna, i el cost total aproximat a partir del cost de l’acer. 
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4.  Lleis per al càlcul de l’equilibri líquid-vapor. 
 
Les lleis utilitzades per al càlcul de l’equilibri líquid-vapor, depenen si la mescla 
és considerada ideal o no. 
Si la considerem ideal el procediment per a calcular aquest equilibri, consisteix 
en utilitzar l’equació de Raoult i la de Dalton: 
 
- Equació de Raoult: 
Aquesta equació relaciona la pressió parcial del component i, amb la pressió de 
vapor  i composició en la fase líquida d’aquest component . 
 
𝑃𝑖 = 𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖                                                                                                                                  [4.1] 
 
On: 
𝑃𝑖= Pressió total parcial del component i . 
𝑃𝑖
𝑜 = Pressió de vapor del component i pur a la temperatura de la mescla. 
xi = Fracció molar del component i de la mescla en la fase líquida. 
 
- Equació de Dalton: 
Aquesta equació relaciona la pressió parcial del component i, amb la pressió 
total del sistema i la composició en la fase gas del component i : 
𝑃𝑖 = 𝑃 · 𝑦𝑖                                                                                                                                    [4.2] 
On: 
P= Pressió del sistema. 
𝑦𝑖 = Fracció molar del component i en la fase gas. 
 
Si s’uneixen aquestes equacions, es pot crear una expressió que relaciona la 
composició en la fase gas amb la composició en la fase líquida: 
𝑃 · 𝑦𝑖 = 𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖                                                                                                                            [4.3] 
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Si la mescla no és ideal, s’ha d’utilitzar la llei de Raoult modificada, que 
introdueix el paràmetre de coeficient d’activitat: 
𝑃𝑖 = 𝑃 · 𝑦𝑖 · 𝛾𝑖                                                                                                                             [4.4] 
Ajuntant aquesta expressió amb la de Dalton queda que : 
𝑷 · 𝒚𝒊 = 𝑷𝒊
𝒐 · 𝜸𝒊 · 𝒙𝒊                                                             [4.5]  
Aquesta expressió és molt important ja que en servirà en el nostre cas per a 
calcular la composició en la fase gas, a partir del factor corrector calculat 
mitjançant els models. 
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5.  Models termodinàmics per al càlcul del coeficient d’activitat. 
 
En l’actualitat hi ha un gran número de processos químics, on cada un té una 
mescla de components que la majoria de cops són diferents els un dels altres 
depenent del procés en qüestió. Això vol dir que s’han de calcular els 
paràmetres de disseny de les instal·lacions de manera individual per a cada 
procés. Per fer-ho, l’ideal seria anar fent probes experimentals fins a obtenir el 
producte desitjat de manera perfecta en cada procés. Aquest cas és inviable 
tan econòmicament com en matèria de temps en casi tots els escenaris, per 
això es imprescindible fer ús del que s’anomenen els models termodinàmics. 
Aquests models són un seguit d’equacions que caracteritzen el comportament 
de les operacions unitàries, i que contenen una gran quantitat de paràmetres 
relacionats amb propietats físiques i termodinàmiques de cada substància o 
mescla que componen el procés. 
 
En els models termodinàmics  es busca calcular els coeficients d’activitat de 
cada component de la mescla i per fer-ho, ja que en el cas de mescles líquides 
no es disposa d’una equació general d’estat,  es basen en l’entalpia lliure de 
Gibbs molar en excés. 
Aquesta entalpia lliure de Gibbs és defineix termodinàmicament com: 
𝑑𝐺 =  −𝑆𝑑𝑇 + 𝑉𝑑                                                                                            [5.1] 
On:  
S= Entropia 
T = Temperatura 
V= Volum del sistema 
P = Pressió 
 
Per a  calcular aquests coeficients d’activitat, s’usa la fugacitat (𝑓) que està 
relacionada amb la tendència que te una substància a preferir una fase (líquid, 
gas, sòlid). La fugacitat té unitats de pressió i es defineix a  partir de l’energia 
en excés de Gibbs com: 
𝑑𝐺 = 𝑅𝑇 𝑑 ln(𝑓)                                                                                                                       [5.2] 
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Per a substàncies i d’una mescla, la fugacitat es defineix com: 
                                                                                
 𝑑?̅?𝐹𝑖 = 𝑅𝑇 𝑑 ln 𝑓𝑖
𝐹  𝑝𝑒𝑟 𝑎 𝑇 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡𝑎𝑛𝑡                                                                                [5.3] 
 
Per a mescles ideals, s´ha de complir que la fugacitat d’un component de la 
mescla sigui igual a la (𝑓𝑖
𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙) fugacitat pura del component i (𝑓𝑖
0) multiplicat per 
la seva fracció molar (𝑥𝑖), és a dir: 
𝑓𝑖
𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 =  𝑥𝑖𝑓𝑖
0                                                                                                                             [5.4] 
Aquesta és l’anomenada regla de Lewis i Randall. 
Tenint en compte l’equació [2], integrada des de l’estat i fins a l’estat pur, amb 
la T constant: 
?̅?𝑖 −  𝐺𝑖
0 = 𝑅𝑇 ln (
𝑓𝑖
𝑓𝑖
0)                                                                                                           [5.5] 
I per tant s’arriba mitjançant l’equació [4] a : 
  
 Δ𝐺𝑖𝑑̅̅ ̅̅ ̅̅ = 𝑅𝑇 ln 𝑥𝑖                                                                                                                        [5.6] 
 
L’objectiu és arribar al concepte d’energia molar en excés de Gibbs (GE), ja que 
els models termodinàmics (la majoria) estan definits a partir d’aquest 
paràmetre. 
Partint de l’equació [6], i la propietat d’excés de les solucions, definida com la 
diferència entre l’actual propietat (G), i la propietat que seria calculada a les 
mateixes condicions de temperatura, pressió i composició mitjançant les 
equacions d’una mescla ideal (𝐺𝑖𝑑): 
𝐺𝐸 = 𝐺 − 𝐺𝑖𝑑                                                                                                                              [5.7] 
∆𝐺𝐸 = ∆𝐺 − ∆𝐺𝑖𝑑                                                                                                                     [5.8] 
 
Combinant ambdues equacions: 
𝐺𝐸 = ∆𝐺𝐸 = ∆𝐺 − ∆𝐺𝑖𝑑 = ∆𝐺 − 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 ln 𝑥𝑖                                                              [5.9] 
O bé: 
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𝐺𝐸 = 𝐺 − ∑(𝑥𝑖 𝐺𝑖
0) − 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 ln 𝑥𝑖                                                                              [5.10] 
Dividint aquesta equació per RT, per tal de tenir el terme GE adimensional: 
𝐺𝐸
𝑅𝑇
=
𝐺
𝑅𝑇
− ∑  (𝑥𝑖
𝐺𝑖
0
𝑅𝑇
 ) − ∑ 𝑥𝑖 ln 𝑥𝑖                                                                              [5.11] 
 
Finalment s’han de relacionar els termes GE i el coeficient d’activitat, ja que 
aquest últim paràmetre és el que permet arribar a la composició de la 
substància, que és el que realment interessa. 
Aquest coeficient d’activitat (𝛾), es defineix a partir de la fugacitat i de la 
composició molar de cada substància i: 
𝛾𝑖 =
𝑓𝑖
𝐹
𝑓𝑖
0𝑥𝑖
                                                                                                                                  [5.12] 
Aquest coeficients es relacionen amb l’energia de Gibbs de la següent forma: 
ln 𝛾𝑖 = ln(
𝑓𝑖
𝐹
𝑓𝑖
0)  − ln 𝑥𝑖                                                                                                           [5.13] 
Substituint a les equacions 5 i 6 : 
ln 𝛾𝑖 =
?̅?𝑖 −  𝐺𝑖
0
𝑅𝑇
−
?̅?𝑖
𝑖𝑑 −  𝐺𝑖
0
𝑅𝑇
=
?̅?𝑖 −  ?̅?𝑖
𝑖𝑑
𝑅𝑇
 
I finalment: 
 
ln 𝛾𝑖 =  
?̅?𝑖
𝐸
𝑅𝑇
                                                                                                                               [5.14] 
 
Si ?̅?𝑖
𝐸 és l’entalpia lliure molar parcial en excés, per a transformar-ho en GE s’ha 
de multiplicar el primer paràmetre per la composició molar del component i, així 
doncs : 
𝐺𝐸
𝑅𝑇
= ∑ 𝑥𝑖
?̅?𝑖
𝐸
𝑅𝑇
                                                                                                                       [5.15] 
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Així doncs es pot expressar GE com: 
𝐺𝐸 = ∑ 𝑥𝑖 𝑅𝑇 ln 𝛾𝑖                                                                                                               [5.16] 
Per altra banda, es dedueix una equació general a partir de les propietats 
gasoses de la mescla però aplicable a qualsevol propietat molar parcial:  
?̅?𝑖 = 𝑣𝑀 +
𝜕𝑣𝑀
𝜕𝑦𝑖
−  ∑ 𝑦𝑗
𝐶
𝑗=1
𝜕𝑣𝑀
𝜕𝑦𝑗
                                                                                             [5.17] 
 
Aplicada en aquest cas per a GE, només s’ha de substituir el volum  molar per 
l’energia lliure de Gibbs, i la composició molar en la fase gas (yi), per la 
composició molar en la fase líquid (xi). Juntament amb l’equació [16] s’arriba a 
l’equació bàsica per al càlcul dels coeficients d’activitat: 
                                          
 𝑅 · 𝑇 · 𝑙𝑛 𝛾𝑖 = 𝐺
𝐸 + (
𝜕𝐺𝐸
𝜕𝑥𝑖
) −  ∑ 𝑥𝑗  (
𝜕𝐺𝐸
𝜕𝑥𝑗
)𝑐𝑗=1                                                                   [5.18] 
 
Un cop definida l’equació bàsica, es poden classificar les mescles líquides. 
Hildebrand, les va classificar basant-se en l’estructura molecular i la naturalesa 
de les forces intermoleculars, organitzant-les en : ideals, semiideals 
atèrmiques, regulars i reals. 
El comportament no ideal de les mescles, es deu a la diferencia de forma , 
mida, distribució intermolecular etc.. La vertadera estructura dels líquids i de les 
seves forces intermoleculars fa difícil la predicció de les propietats de les 
mescles, és per això que les desviacions de la idealitat s’expressen mitjançant 
les funcions termodinàmiques en excés, ja que com el seu propi nom indica són 
les que estan en excés respecte a la idealitat. 
Scatchard va introduir el concepte d’entalpia molar en excés: 
𝐺𝐸 = 𝐻𝐸 − 𝑇 · 𝑆𝐸                                                                                                                    [5.19] 
On: 
GE= Entalpia lliure de Gibbs molar en excés de la mescla. 
HE = Entalpia molar en excés de la mescla. 
T = Temperatura absoluta. 
SE = Entropia molar en excés de la mescla. 
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A partir d’aquesta equació podem  tenir quatre escenaris diferents, depenent de 
si algun paràmetre és igual a 0: 
1. Si GE = 0: Mescla ideal. Es considera que la magnitud de les forces 
entre les molècules de la mateixa espècie és similar a la magnitud de les 
forces entre les molècules d’espècie diferent, o el que és el mateix, el 
comportament s’assimila a la situació en la qual totes les molècules 
fossin iguals. El procediment s’explica en l’apartat 4. 
 
2. Si HE = 0 : Mescla semi-ideal o atèrmica, és a dir, la mescla es 
desenvolupa sense efectes calorífics ni volumètrics, la mescla es 
produeix amb una variació d’entropia respecte a la mescla ideal, degut a 
la diferencia de volums lliures dels components aïllats. 
Dins d’aquest cas tenim l’ equació de Flory-Huggins. 
 
3. Si SE = 0 : Mescla regular, són endotèrmiques en la formació però ideal 
en la mescla. Es suposa que les molècules estan repartides a l’atzar i no 
tenen direccions preferencials a les que tendeixin a agrupar-se. 
Dins d’aquest cas trobem les equacions de Margules, Van Laar, i també 
l’equació de Wohl, una generalització de les anteriors. 
 
4. Si ni HE ni SE és igual a 0 tenim les mescles reals qualsevols. Dins 
d’aquest grup es troba             l’equació de Wilson, NRTL i UNIQUAC. 
Finalment, a partir de les contribucions dels grups estructurals que puguin tenir 
els diferents components d’una mescla, hi ha una altra equació anomenada 
UNIFAC. 
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5.1 Mescla semi-ideal o atèrmica. 
 
Com s’ha indicat abans, en aquests casos la mescla dels components es 
desenvolupa sense efectes volumètrics ni calorífics, és a dir: 
𝑣𝑖 − 𝑣𝑖
0 = 0       ;       𝐻𝑖̅̅ ̅ − 𝐻𝑖
0 = 0 
 
On: 
𝑣𝑖 = volum molar parcial del component i. 
𝑣𝑖
0 = volum molar del component i pur a la mateixa pressió, temperatura i estat 
d’agregació de la fase de la qual forma part. 
𝐻𝑖̅̅ ̅= Entalpia molar del component i de la mescla. 
𝐻𝑖
0= Entalpia molar del component i pur. 
Tenint en compte aquestes condicions, i les equacions [5.1] i [5.5]: 
                                        
 ∆𝐺𝑀 = −𝑇∆𝑆𝑀 = 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 ln
𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙
∑ 𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙𝑐
𝑖=1
𝑐
𝑖=1                                                                          [5.20] 
𝑣𝑖
𝑙= volum efectiu ocupat per cada mol del component i pur. 
𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙
∑ 𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙𝑐
𝑖=1
 = fracció de volum molar de la mescla que correspon al component i. 
Si els volums molars són iguals, l’equació [5.20] es simplifica en l’equació 
següent, que seria la corresponent a la mescla ideal 
∆𝐺𝑀 = −𝑇∆𝑆𝑀 = 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 ln 𝑥𝑖  
𝐶
𝑖=1                                                                                    [5.21]  
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5.1.1. Equació de Flory-Huggins. 
 
Restant les equacions [5.20] i [5.21] membre a membre, s’arriba a l’expressió 
anomenada com equació Flory-Huggins: 
𝐺𝐸 = 𝑅 · 𝑇 ∑ 𝑥𝑖 · 𝑙𝑛
𝐶
𝑖=1
  
𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙
∑ 𝑥𝑖𝑣𝑖
𝑙𝐶
𝑖=1
𝑥𝑖
                                                                                        [5.22] 
Mitjançant aquesta equació es pot calcular l’entalpia lliure de Gibbs (GE), 
coneixent el volum molar i la fracció molar de cada component de la mescla. 
 
On: 
xi = Fracció molar del component i de la mescla en la fase líquida. 
𝑣𝑖
𝑙= Volum molar efectiu ocupat pel component i en la mescla líquida. 
R= Constant dels gasos ideals (les unitats dependran de la temperatura i del 
volum) 
T= Temperatura. 
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5.2.  Mescla Regular: 
 
Les equacions de les mescles regulars, solen ser desenvolupaments 
polinòmics de les fraccions molars o volumètriques mitges dels seus 
components. 
5.2.1. Model  de Wohl. 
 
Wohl va generalitzar les equacions de Margules, Wilson, Hildebrand i Hamer. 
Va deduir estadísticament una equació general per expressar l’entalpia lliure 
molar en excés, en funció dels volums molars efectius (𝑞𝑖), la composició (𝑥𝑖) i 
les fraccions volumètriques mitges dels components de la mescla líquida.(𝑧𝑖): 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) { ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗 + ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑎𝑖𝑗𝑘
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
+  ∑ ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑧𝑙𝑎𝑖𝑗𝑘𝑙
𝐶
𝑙=1
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
+ ⋯ }                                                    [5.23] 
On: 
𝑧𝑖 =  
𝑞𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑞𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
                                                                                                                        [5.24] 
𝑎𝑖𝑗 , 𝑎𝑖𝑗𝑘, 𝑎𝑖𝑗𝑘𝑙 = constants empíriques de l’equació. 
 
Els paràmetres amb els sumatoris dobles triples etc., representen la desviació 
de la idealitat a causa de les interaccions entre molècules. 
Depenent de quantes molècules es tenen en compte, l’equació de Wohl té 
diverses formes anomenades graus d’aproximació. En el primer grau 
d’aproximació es tenen en compte només les interacciones entre dos 
molècules diferents, per tant l’equació [5.23] es simplifica en: 
 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) { ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
} = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
𝐴𝑖𝑗
𝑞𝑖 + 𝑞𝑗
       [5.25] 
On  
𝐴𝑖𝑗 = Constant empírica. 
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El segon grau d’aproximació, té en compte també les interaccions entre tres 
grups de molècules diferents. Si es ten en compte que  la suma de les diferents 
fraccions volumètriques és la unitat, el terme del sumatori doble de l’equació 
[5.25] es pot expressar com: 
∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
= ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
∑ 𝑧𝑘 =
𝐶
𝑘=1
∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘𝑎𝑖𝑗 = ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘𝑎𝑖𝑘
= ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘𝑎𝑗𝑘 = ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘
1
3
(𝑎𝑖𝑗 + 𝑎𝑖𝑘 + 𝑎𝑗𝑘)    [5.26] 
 
Si s’ajunta l’equació [5.23] amb la [5.25], queda com: 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) { ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗 + ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑎𝑖𝑗𝑘
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
}
= 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘 [
1
3
(𝑎𝑖𝑗 + 𝑎𝑖𝑘 + 𝑎𝑗𝑘) + 𝑎𝑖𝑗𝑘]   
=  𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘𝛽𝑖𝑗𝑘
=  𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑗=1
𝑧𝑘
𝑐𝑖𝑗𝑘
𝑞𝑖 + 𝑞𝑗 + 𝑞𝑘
                              [5.27] 
On: 
𝑐𝑖𝑗𝑗 = 𝑐𝑗𝑖𝑗 = 𝑐𝑗𝑗𝑖 =
𝐴𝑖𝑗
3
(1 + 2
𝑞𝑗
𝑞𝑖
)                                                                                     [5.28] 
El coeficient 𝑐𝑖𝑗𝑘, es representatiu de les interaccions de tres molècules 
diferents, en la majoria de casos aquests coeficients seran desconeguts, i 
tampoc es podran calcular a partir dels coeficients binaris 𝐴𝑖𝑗, ja que no hi 
haurà dades experimentals suficients. 
Wohl suggereix dues possibilitats per aplicar l’equació a mescles de dos 
components, una és suposar nuls els coeficients i l’altra estimar-los a partir de 
l’equació: 
𝑐𝑖𝑗𝑘
𝑞𝑖 + 𝑞𝑗 + 𝑞𝑘
=  
1
12
{[
𝐴𝑖𝑗
𝑞𝑖
+  
𝐴𝑗𝑖
𝑞𝑗
+
𝐴𝑖𝑘
𝑞𝑖
+
𝐴𝑘𝑖
𝑞𝑘
+
𝐴𝑗𝑘
𝑞𝑗
+
𝐴𝑘𝑗
𝑞𝑘
 ]
− 3[𝑎𝑖𝑗𝑗 + 𝑎𝑗𝑖𝑖 + 𝑎𝑖𝑘𝑘 + 𝑎𝑘𝑖𝑖 + 𝑎𝑗𝑘𝑘 + 𝑎𝑘𝑗𝑗]} +  𝑎𝑖𝑗𝑘                         [5.29] 
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Que resulta d’aplicar l’equació [5.28], als sis possibles coeficients 𝑐𝑖𝑗𝑗,aïllant les 
sis raons 
𝐴𝑖𝑗
𝑞𝑖
 , sumant-les i tenint en compte el significat de 𝛽𝑖𝑗𝑘. Normalment, en 
aquesta expressió només es consideren els coeficients d’interacció binària 𝐴𝑖𝑗 
coneguts, suposant nuls els altres. 
El tercer grau d’interacció seria tenint en compte també les interaccions entre 
grups de quatre molècules, i es faria de manera anàloga: 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) { ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑎𝑖𝑗 + ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑎𝑖𝑗𝑘
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
+ ∑ ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑧𝑙𝑎𝑖𝑗𝑘𝑙
𝐶
𝑙=1
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
}
= = 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑧𝑙  [
1
4
( 𝛽𝑖𝑗𝑘 + 𝛽𝑖𝑘𝑙 + 𝛽𝑖𝑗𝑙 + 𝛽𝑗𝑘𝑙)]
𝐶
𝑙=1
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
= 𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑧𝑙𝛽𝑖𝑗𝑘𝑙  
𝐶
𝑙=1
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
=
𝐶
𝑖=1
=  𝑅𝑇 (∑ 𝑞𝑖𝑥𝑖
𝐶
𝑖=1
) ∑ ∑ ∑ ∑ 𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘𝑧𝑙
𝐸𝑖𝑗𝑘𝑙  
𝑞𝑖 + 𝑞𝑗 + 𝑞𝑘 + 𝑞𝑙
𝐶
𝑙=1
𝐶
𝑘=1
𝐶
𝑗=1
𝐶
𝑖=1
                                                   [5.30] 
 
De la mateix manera que el coeficient c, el coeficient E es troba a partir dels 
coeficients binaris 𝐴𝑖𝑗 : 
𝐸𝑖𝑗𝑗𝑗 =
𝐴𝑖𝑗
4
 (1 + 3
𝑞𝑗
𝑞𝑖
)                                                                                                          [5.31] 
 𝐸𝑖𝑖𝑗𝑗 =
1
3
 (1 +
𝑞𝑗
𝑞𝑖
) (
𝑞𝑖
𝑞𝑗
𝐴𝑖𝑗 + 𝐴𝑖𝑗 − 𝐷𝑖𝑗)                                                                         [5.32] 
On 
𝐷𝑖𝑗 =
𝑞𝑗
𝑞𝑖
𝐷𝑗𝑖                                                                                                                                [5.33] 
L’equació [5.30], consta de molts components ternaris i quaternaris, és 
extremadament difícil tenir tantes dades com per a estimar tants coeficients, 
per aquest motiu aquesta equació s’utilitza molt poc, a no ser que aquests 
coeficients es suposin nuls. 
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Com s’ha dit abans, l’equació de Wohl és una generalització, tenint en compte 
les equacions [5.27] i [5.28], i la raó dels volums molars 𝑞1 𝑞2⁄ , s’arriba a la 
taula 1: 
Taula 1: Relació Raó 𝒒𝟏 𝒒𝟐⁄  i l’equació corresponent. 
 
 
 
Per a calcular els coeficients d’activitat mitjançant l’equació de Wohl, s’ha de 
recordar l’equació [28] que fa referència  ala fracció volumètrica (zi) i també els 
volums molars individuals qi i mitjans ∑ 𝑞𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1 , es fa un canvi de variable en 
l’equació general [5.18]: 
𝑅𝑇 · ln 𝛾𝑚 = 𝐺
𝐸 +
𝑞𝑚
∑ 𝑞𝑚 + 1
𝑐
𝑚=1
·  
𝜕𝐺𝐸
𝜕𝑧𝑚
−  ∑ 𝑧𝑗
𝑐
𝑗=1
·
𝜕𝐺𝐸
𝜕𝑧𝑗
                                               [5.34] 
 
Depenent el grau d’aproximació: 
 
- Primer grau d’aproximació: 
ln 𝛾𝑚 =  2 · ∑
𝐴𝑗𝑚𝑧𝑗
𝑞𝑗
𝑞𝑚
+ 1
𝑐
𝑗=1
 − ∑ ∑
𝐴𝑖𝑗𝑧𝑖𝑧𝑗
𝑞𝑖
𝑞𝑚
+
𝑞𝑗
𝑞𝑚
𝑐
𝑗=1
𝑐
𝑖=1
                                                                     [5.35] 
On : Aij = Constant empírica d’interaccions binaries. 
Aquesta aproximació per a mescles binaries, queda reduïda a l’expressió: 
 
ln 𝛾1 =
𝐴12(2𝑧2 − 2𝑧1𝑧2)
𝑞2
𝑞1
+ 1
=
2𝐴12𝑧2(1 − 𝑧1)
𝑞2
𝑞1
+ 11
=  𝐴𝑧2
2                                                    [5.36] 
Només es pot utilitzar en les anomenades mescles binaries regulars 
simètriques, quan A12 = A21. Aquest cas és molt poc freqüent. 
 
 
 
Raó 𝒒𝟏 𝒒𝟐⁄  Equació 
1 Margules 
𝑨𝟏𝟐 𝑨𝟐𝟏⁄  Van Laar 
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- Segon grau d’aproximació:  
ln 𝛾𝑚 =  3 · ∑ ∑
𝑐𝑚𝑗𝑘𝑧𝑗𝑧𝑘
𝑞𝑘
𝑞𝑚
+
𝑞𝑗
𝑞𝑚
+ 1
𝑐
𝑘=1
𝑐
𝑗=1
 − 2 ∑ ∑ ∑
𝑐𝑖𝑗𝑘𝑧𝑖𝑧𝑗𝑧𝑘
𝑞𝑖
𝑞𝑚
+
𝑞𝑗
𝑞𝑚
+
𝑞𝑘
𝑞𝑚
𝑐
𝑗=1
𝑐
𝑖=1
𝑐
𝑘=1
                              [5.37] 
 
Per a mescles binaries l’expressió queda com: 
ln 𝛾1 = 𝑧2
2 · [𝐴12 +  2𝑧1 (𝐴21
𝑞1
𝑞2
−  𝐴12)]                                                                        [5.38] 
ln 𝛾2 = 𝑧1
2 · [𝐴21 +  2𝑧2(𝐴12
𝑞2
𝑞1
−  𝐴21)]                                                                          [5.39] 
 
 
Tal com diu la Taula 5.1: 
 
- Si   q1/q2 =1: 
 
5.2.2. Model  de Margules. 
L’equació es pot expressar de dues maneres, la primera és a partir de l’equació 
de Wohl: 
ln 𝛾1 = 𝑥2
2 · [𝐴12 +  2𝑥1(𝐴21 − 𝐴12)]                                                                                [5.40] 
ln 𝛾2 = 𝑥1
2 · [𝐴21 +  2𝑥2(𝐴12 − 𝐴21)]                                                                                [5.41] 
La segona manera és tenint en compte la família d’equacions anomenades de 
“sufix doble”, “sufix triple” i “sufix quàdruple”, depenent de si la discrepància 
d’energia lliure és quadràtica, cúbica o de quart grau. Aquesta equació no te 
base teòrica, no obstant és útil per a l’estimació i interpolació de dades. 
 Si es fa servir la de sufix triple, l’equació queda com: 
ln 𝛾1 = 𝐴𝑥2
2 + 𝐵𝑥2
3                                                                                                                  [5.42] 
ln 𝛾2 = 𝐴𝑥1
2 + 1.5𝐵𝑥1
2 − 𝐵𝑥1
3                                                                                              [5.43] 
On: A i B són coeficients que es troben tabulats en la literatura per a cada 
component. 
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- Si    
𝑞1
𝑞2
=  
𝐴12
𝐴21
 :  
 
 
5.2.3. Model  de Van Laar. 
 
En aquest model s’assumeix que si dos líquids purs es mesclen, no es produeix 
ni contracció ni expansió de volum, i que l’entropia és 0. 
ln 𝛾1 = 
𝐴12
[1 +
𝑥1
𝑥2
𝐴12
𝐴21
]
2                                                                                                             [5.44] 
ln 𝛾2 = 
𝐴21
[1 +
𝑥2
𝑥1
𝐴21
𝐴12
]
2                                                                                                             [5.45] 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
20 
 
5.3. Mescla real qualsevol. 
5.3.1. Model de Wilson. 
 
Wilson va considerar que les mescles líquides són, microscòpicament 
considerades, heterogènies. 
També va considerar que les composicions locals de la mescla no tenen per 
que coincidir en un punt qualsevol (tal com havien dit altres autors), fent 
d’aquesta manera el concepte de composició local molt més valuós que el de 
composició mitja en la formulació dels models físics. 
El concepte de composició local vol dir que si hi ha 30 molècules en una 
mescla, hauria d’haver 15 d’un tipus i 15 de l’altre (si x1 = x2), però si ens fixem 
en una molècula qualsevol es possible que aquesta estigui rodejada per més 
molècules d’un tipus que de l’altre. 
D’aquesta manera sorgeixen les composicions locals x12, x21, x11 i x22, definides 
com: 
                                     
𝑥𝑖𝑗 =  
𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑒𝑠 𝑑𝑒𝑙 𝑡𝑖𝑝𝑢𝑠 𝑖 𝑎𝑙 𝑣𝑜𝑙𝑡𝑎𝑛𝑡 𝑑′𝑢𝑛𝑎 𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑡𝑖𝑝𝑢𝑠 𝑗
𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑒𝑠 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑠 𝑎𝑙 𝑣𝑜𝑙𝑡𝑎𝑛𝑡 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑎 𝑗
                                                  [5.46]    
 
En el cas de les mescles binàries, les energies d’interacció g11 , g22 i g12, 
determinen les composicions locals, mitjançant els anomenats factors de 
Boltzmann (𝑒−(𝑔12/𝑅𝑇)). 
 
𝑥12
𝑥11
=
𝑥2𝑒
−(𝑔12/𝑅𝑇)
𝑥1𝑒−(𝑔11/𝑅𝑇)
                                                                                                                 [5.47] 
 
Establint que les mescles líquides estan constituïdes per molècules que 
difereixen en el seu volum efectiu i també en les seves forces intermoleculars, 
Wilson va substituir de l’equació de Flory-Huggins [5.22] el valor de la fracció 
volumètrica mitja, 
𝑥𝑖𝜐𝑖
𝑙
∑ 𝑥𝑖𝜐𝑖
𝑙𝑐
𝑗=1
 per una fracció volumètrica local: 
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𝜉𝑖𝑖 =
𝑥𝑖𝜐𝑖
𝑙 𝑒−(𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇)
∑ 𝑥𝑖𝜐𝑗
𝑙𝑐
𝑗=1 𝑒
−(𝑔𝑖𝑗/𝑅𝑇)
=
1
∑
𝑥𝑗
𝑥𝑖
𝑐
𝑗=1 Λ𝑖𝑗
                                                                           [5.48] 
On: 
𝜐𝑖
𝑙 = 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑒𝑓𝑒𝑐𝑡𝑖𝑢 𝑜𝑐𝑢𝑝𝑎𝑡 𝑝𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡 𝑖 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑒𝑠𝑐𝑙𝑎. 
Λ𝑖𝑗 = 𝑝𝑎𝑟à𝑚𝑒𝑡𝑟𝑒 𝑏𝑖𝑛𝑎𝑟𝑖 𝑑𝑒 𝑙
′𝑒𝑞𝑢𝑎𝑐𝑖ó. 
Λ𝑖𝑗 =
𝜐𝑗
𝑙
𝜐𝑖
𝑙 𝑒
−(𝑔𝑖𝑗−𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇)                                                                                                          [5.49] 
Substituint-ho a l’equació [5.22] tenim que: 
𝐺𝐸 = 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 · 𝑙𝑛
1
∑
𝑥𝑗
𝑥𝑖
𝑐
𝑗=1 Λ𝑖𝑗
𝑥1
𝐶
𝑖=1  = 𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 · 𝑙𝑛
1
∑ 𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1 Λ𝑖𝑗
𝐶
𝑖=1   
𝐺𝐸 = −𝑅𝑇 ∑ 𝑥𝑖 · 𝑙𝑛 ∑ 𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1 Λ𝑖𝑗
𝐶
𝑖=1                                                                                      [5.50]  
 
A partir de l’equació [5.18] es pot deduir el coeficient d’activitat que serà: 
ln 𝛾𝑖 =  1 − ln (∑ 𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1
) − ∑
𝑥𝑘Λ𝑘𝑖
∑ 𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1 + Λ𝑘𝑗
 
𝑐
𝑘=1
                                                           [5.51] 
 
Per a mescles binàries: 
ln 𝛾1 =  1 − ln(𝑥1 + 𝑥2Λ12) −
𝑥1
𝑥1 + 𝑥2Λ12
−
𝑥2Λ21
𝑥2 + 𝑥1Λ21
                                            [5.52] 
ln 𝛾2 =  1 − ln(𝑥2 + 𝑥1Λ21) −
𝑥2
𝑥2 + 𝑥1Λ21
−
𝑥1Λ12
𝑥1 + 𝑥2Λ12
                                            [5.53] 
 
L’equació de Wilson té l’avantatge de que tots els paràmetres binaris (Λ𝑖𝑗) són 
estimables a partir de dades experimentals de les corresponents mescles. 
Les diferències d’entalpia lliures d’interacció (𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖) són pràcticament 
constants ens intervals moderats de temperatura. 
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L’experiència demostra que aquesta equació ofereix una bona extrapolació de 
dades a altres zones d’operació. 
Té l’inconvenient però que no pot preveure la separació d’una mescla líquida 
en dos fases no miscibles, i també te dificultats en solucions que involucrin 
electròlits. 
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5.3.2. Model NRTL. 
 
Aquesta equació parteix de la necessitat d’introduir un model que pogués 
manejar els sistemes en la qual la fase líquida estava composta per dos líquids 
immiscibles, ja que l’equació de Wilson no ho permet però en canvi en la 
pràctica apareixen amb bastanta freqüència. 
Guggenheim va postular una teoria en la que considera que les mescles 
líquides són xarxes tridimensionals amb nusos equidistants. Cada molècula de 
la mescla es considera constituïda per segments enllaçats entre si, d’igual 
grandària però de superfícies externes que poden ser diferents. 
Posteriorment, Renon i Prausnitz, van acceptar la no aleatorietat de la 
distribució molecular en líquids, també van admetre el concepte de composició 
local de Wilson, però el van modificar introduint l’anomenada constant 
d’ordenació: 𝛼𝑖𝑗 = 𝛼𝑗𝑖, aquesta constant, ve a ser l’equivalent del número de 
coordinació de Guggenheim (z=10), i caracteritza la tendència de les espècies i 
i j a distribuir-se amb direccions preferencials. Aquesta constant 𝛼𝑖𝑗,Sol tenir un 
valor d’entre 0.2 i 0.47. Quan és menor de 0.426, es sol suposar que la mescla 
serà immiscible. 
D’aquesta manera tenim que la composició local queda com: 
𝑥12
𝑥11
=
𝑥2𝑒
−𝛼12𝑔12/𝑅𝑇
𝑥1𝑒−𝛼12𝑔11/𝑅𝑇
                                                                                                           [5.54] 
La fracció molar local queda com: 
𝑥𝑖𝑗 =
𝑥𝑗𝑒
−𝛼𝑖𝑗𝑔𝑖𝑗/𝑅𝑇
𝑒−𝛼12𝑔12/𝑅𝑇 + ∑ 𝑥𝑗𝑒
−𝛼𝑖𝑗𝑔𝑖𝑗/𝑅𝑇𝑐
𝑗=1
𝑗≠𝑖
=
𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
′
∑ 𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
′𝑐
𝑗=1
                                                   [5.55] 
On: 
𝑔𝑖𝑗 = 𝑒𝑛𝑒𝑟𝑔𝑖𝑎 𝑙𝑙𝑖𝑢𝑟𝑒 𝑚𝑜𝑙𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝐺𝐼𝑏𝑏𝑠 𝑑
′𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó𝑒𝑛𝑡𝑟𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑠 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑒𝑠. 
Λ𝑖𝑗
′ = 𝑒−𝛼𝑖𝑗(𝑔𝑖𝑗−𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇)                                                                                                            [5.56] 
𝛼𝑖𝑗 : Constant d’ordenació propi de l’equació NRTL.  
 
Considerant que :  
Λ𝑖𝑖
′ = 1  ;    Λ𝑖𝑗
′ ≠ Λ𝑗𝑖
′    𝑎 𝑝𝑒𝑠𝑎𝑟 𝑑𝑒 𝑞𝑢𝑒 𝑔𝑖𝑗 = 𝑔𝑗𝑖 
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I suposant també, segons la teoria dels dos líquids d’Scott, que la mescla està 
constituïda per tants tipus de cel·les com de components, cada una amb una 
molècula d’un d’ells com a centre, l’entalpia lliure molar en excés serà: 
𝐺𝐸 = ∑ 𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1 (𝑔𝑖
𝑚𝑒𝑠𝑐𝑙𝑎 − 𝑔𝑖
𝑝𝑢𝑟) = ∑ 𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1 {(𝑥𝑖𝑖𝑔𝑖𝑖 + ∑ 𝑥𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1
𝑗≠𝑖
𝑔𝑖𝑗) − 𝑔𝑖𝑖} = ∑ 𝑥𝑖 {(∑ 𝑥𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1
𝑗≠𝑖
𝑔𝑖𝑗) −
𝐶
𝑖=1
𝑔𝑖𝑖(1 − 𝑥𝑖𝑖)} = ∑ 𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1 {∑ 𝑥𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1
𝑗≠𝑖
𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖 ∑ 𝑥𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1
𝑗≠𝑖
} = ∑ 𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1 ∑ 𝑥𝑖𝑗
𝑐
𝑗=1 (𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖)                        [5.57] 
I hi van introduir el valor de la fracció molar local [5.54]: 
𝐺𝐸 = ∑ 𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1
∑
𝑥𝑗(𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖)Λ𝑖𝑗
′
∑ 𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
′𝑐
𝑗=1
𝑐
𝑗=1
∑ 𝑥𝑖 ·
∑ 𝑥𝑐𝑗=1 𝑗
(𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖)Λ𝑖𝑗
′
∑ 𝑥𝑘Λ𝑖𝑘
′𝑐
𝑘=1
𝐶
𝑖=1
                                  [5.58] 
 
A partir de l’equació [5.18] es pot deduir el coeficient d’activitat que serà: 
ln 𝛾𝑖 =
1
𝑅𝑇
{
∑ (𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖)𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
′𝑐
𝑗=1
∑ 𝑥𝑘Λ𝑖𝑘
′𝑐
𝑘=1
+  ∑
𝑥𝑗Λ𝑖𝑗
′
∑ 𝑥𝑘Λ𝑖𝑘
′𝑐
𝑘=1
𝑐
𝑗=1
[(𝑔𝑗𝑖 − 𝑔𝑗𝑗) −
∑ (𝑔𝑙𝑗 − 𝑔𝑖𝑗)𝑥𝑙Λ𝑖𝑙
′𝑐
𝑙=1
∑ 𝑥𝑘Λ𝑖𝑘
′𝑐
𝑘=1
]}                [5.59] 
  
Per a mescles binaries: 
 
ln 𝛾1 = 
1
𝑅𝑇
𝑥2
2 [(𝑔12 − 𝑔11)
(Λ12
′ )2
(𝑥1 + 𝑥2Λ12
′ )2
+ (𝑔21 − 𝑔22)
Λ21
′
(𝑥2 + 𝑥1Λ21
′ )2
]             [5.60] 
                             
ln 𝛾2 = 
1
𝑅𝑇
𝑥1
2 [(𝑔21 − 𝑔22)
(Λ21
′ )
2
(𝑥2+𝑥1Λ21
′ )
2 + (𝑔12 − 𝑔11)
Λ12
′
(𝑥1+𝑥2Λ12
′ )
2]                            [5.61] 
 
 
Com ja s’ha dit, aquesta equació funciona tant per estimar el comportament de 
solucions completament miscibles com de solucions immiscibles, tot i que pot 
produir llacunes de dades en sistemes que són miscibles. 
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5.3.3. Model UNIQUAC. 
 
Aquesta equació busca combinar la simplicitat  de l’equació de Wilson  i els 
avantatges de la NRTL, alhora que intenta donar una base teòrica més sòlida 
als càlculs de sistemes multicomponents. 
Es basa en la teoria química de les imperfeccions i representa les molècules 
que difereixen apreciablement en mida i forma alhora que té en compte els 
efectes de diferencies de polaritat. L’equació retè el concepte de 
concentracions locals dels models anteriors, però en comptes de fer servir la 
fracció local de volum [5.48] o una fracció molar local [5.54], UNIQUAC fa servir 
la fracció local d’àrea 𝜃. 
 El model UNIQUAC es basa en suposar que existeixen dues contribucions que 
sumades donen l’energia lliure en excés: 
𝐺𝐸 = 𝐺𝐸(𝑐𝑜𝑚𝑏𝑖𝑛𝑎𝑡𝑜𝑟𝑖𝑎) + 𝐺𝐸(𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙)                                                                    [5.62]  
On: 
𝐺𝐸(𝑐𝑜𝑚𝑏𝑖𝑛𝑎𝑡𝑜𝑟𝑖𝑎) = 𝑅𝑇 ∑   𝑥𝑖𝑙𝑛
Φ𝑖
𝑥𝑖
+
𝑧
2
 ∑ 𝑠𝑖𝑥𝑖𝑙𝑛
𝜃𝑖
Φ𝑖
  𝑐𝑖=1
𝐶
𝑖=1                                       [5.63] 
 
L’aportació combinatòria, conté només paràmetres del component pur. 
𝐺𝐸(𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙) = −𝑅𝑇 ∑ 𝑠𝑖𝑥𝑖 ln (∑ 𝜃𝑖𝜏𝑗𝑖
𝑐
𝑗=1
)
𝐶
𝑖=1
                                                                 [5.64] 
La part residual, conté dos paràmetres ajustables per tal de caracteritzar els 
sistema. 
On: 
𝜃𝑖 = 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó 𝑑′à𝑟𝑒𝑎 𝑚𝑖𝑡𝑗𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑒𝑠 𝑑′𝑖 
𝜃𝑖 =  
𝑠𝑖𝑛𝑖
∑ 𝑠𝑗𝑛𝑗
𝑐
𝑗=1
=  
𝑠𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑠𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
                                                                                               [5.65]  
Φ𝑖 = 𝐹𝑟𝑎𝑐𝑐𝑖ó 𝑑𝑒 𝑠𝑒𝑔𝑚𝑒𝑛𝑡 𝑚𝑖𝑡𝑗𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑜𝑙è𝑐𝑢𝑙𝑒𝑠 𝑑′𝑖 
Φ𝑖 =  
𝑟𝑖𝑛𝑖
∑ 𝑟𝑗𝑛𝑗
𝑐
𝑗=1
=  
𝑟𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑟𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
                                                                                                [5.66] 
 
si = Paràmetre estructural de la superfície de la molècula. 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
26 
 
ri = Paràmetre estructural de la mida de la molècula. 
Els paràmetres si i ri, s’han de calcular a partir d’altres paràmetres tabulats en la 
literatura de la següent forma: 
𝑠𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑆𝑘                                                                                                                        [5.67] 
𝑟𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑅𝑘                                                                                                                         [5.68] 
On  
𝑣𝑘
(𝑖)
= Nombre de de grups atòmics estructurals k presents en la molècula i. 
 𝑆𝑘 = Paràmetre superficial del grup funcional. 
𝑅𝑘    = Paràmetre volumètric del grup funcional. 
𝜏𝑗𝑖 = 𝑃𝑎𝑟à𝑚𝑒𝑡𝑟𝑒 𝑑𝑒 𝑙′𝑒𝑞𝑢𝑎𝑐𝑖ó 
𝜏𝑗𝑖 = 𝑒
−(𝑢𝑗𝑖−𝑢𝑖𝑖)/𝑅𝑇                                                                                                                  [5.69]   
 
Per calcular els coeficients d’activitat: 
ln 𝛾𝑖 =  {ln 𝛾𝑖
𝑐 (𝑐𝑜𝑚𝑏𝑖𝑛𝑎𝑡𝑜𝑟𝑖𝑎) + ln 𝛾𝑖
𝑅 (𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙)} =
= {𝑙𝑛
Φ𝑖
𝑥𝑖
+
𝑧
2
𝑠𝑖𝑙𝑛
𝜃𝑖
Φ𝑖
+ 𝑙𝑖 −
Φ𝑖
𝑥𝑖
∑ 𝑥𝑗𝑙𝑗
𝑐
𝑗=1
}
+ {𝑠𝑖 [1 − ln (∑ 𝜃𝑗𝜏𝑗𝑖
𝑐
𝑗=1
) − ∑
𝜃𝑖𝜏𝑖𝑗
∑ 𝜃𝑘𝜏𝑘𝑗
𝐶
𝑘=1
𝑐
𝑗=1
]}                                    [5.70] 
 
On: 
Z=número de coordinació de les molècules en fase líquida (es considera 
sempre =10)  
𝑙𝑗 =
𝑧
2
(𝑟𝑗 − 𝑠𝑗) − (𝑟𝑗 − 1)                                                                                                    [5.71] 
𝑙𝑗= Paràmetre de l’equació.  
Per a mescles binaries: 
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ln 𝛾1 =  𝑙𝑛
Φ1
𝑥1
+
𝑧
2
𝑠1𝑙𝑛
𝜃1
Φ1
+ Φ2 (𝑙1 −
𝑟1
𝑟2
𝑙2) − 𝑠1 ln(𝜃1 + 𝜃2𝜏21)
+ 𝜃2𝑠1 (
𝜏21
𝜃1 + 𝜃2𝜏21
−
𝜏12
𝜃2 + 𝜃1𝜏12
)                                                         [5.72] 
 
ln 𝛾2 =  𝑙𝑛
Φ2
𝑥2
+
𝑧
2
𝑠2𝑙𝑛
𝜃2
Φ2
+ Φ1 (𝑙2 −
𝑟2
𝑟1
𝑙1) − 𝑠2 ln(𝜃2 + 𝜃1𝜏12)
+ 𝜃1𝑠2 (
𝜏12
𝜃2 + 𝜃1𝜏12
−
𝜏21
𝜃1 + 𝜃2𝜏21
)                                                         [5.73] 
 
 
L’equació UNIQUAC que permet calcular la discrepància d’energia lliure només 
té dos paràmetres ajustables per a cada par binari que són: (𝑢𝑗𝑖 − 𝑢𝑖𝑖)  𝑖 (𝑢𝑗𝑖 − 𝑢𝑗𝑗). 
Aquesta equació, és una equació general ja que conté les altres equacions, ja 
que en casos especials es transformen en la UNIQUAC. Això reafirma la 
solidesa teòrica d’aquest model. 
Representa equilibris líquid-vapor, líquid-líquid tan bé com el model NRTL, però 
sense la necessitat del paràmetre no-aleatori. L’equació és més detallada i 
sofisticada que les altres per a l’estimació dels coeficients d’activitat.  
És aplicable a polímers i a un ampli rang de components (aigua, alcohols, 
nitrils...) 
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5.4. Models amb grups funcionals. 
5.4.1. Model UNIFAC. 
 
Aquest model es troba dins del conjunt de mètodes coneguts com mètodes de 
contribució de grups. Aquests mètodes van sorgir com a conseqüència de fer 
estimacions de propietats termodinàmiques en casos de que no es tinguin cap 
mena de dades experimentals. La idea principal és que una molècula es pot 
considerar com la suma de tots els grups que la integren. 
D’aquesta manera algunes propietats com el calor específic o el colom crític, es 
podrien calcular sumant les contribucions de cada grup que integren una 
molècula. Això no és del tot cert ja que els grups es poden comportar de 
manera diferent segons la mida, la posició en que es troba i la manera en com 
actuen els grups adjacents de la molècula. 
Per a resoldre aquest problema, es corregeixen les contribucions mitjançant 
factors de posició, complexitats etc. Es poden anar afegint factors, fins que el 
grup es fa igual a la molècula. Aquest cas no és practicable ja que llavors es 
perd la avantatge principal del mètode, i hi hauria infinitat de grups llistats 
diferents. 
 En aquest model, el coeficient d’activitat es calcula segons dos contribucions, 
una deguda a diferencies de mida de la molècula i una altra degut a la 
contribució deguda a interaccions entre molècules. A l’igual que en el model 
UNIQUAC, també hi ha dues parts, la combinatòria i la residual. 
 
En aquest cas la part combinatòria es calcula: 
ln 𝛾𝑖
𝐶 =  𝑙𝑛
Φ𝑖
𝑥𝑖
+
𝑧
2
𝑠1𝑙𝑛
𝜃𝑖
Φ𝑖
+ 𝑙𝑖 −
Φ𝑖
𝑥𝑖
∑ 𝑥𝑗𝑙𝑗
𝐶
𝑘=1
                                                                  [5.74] 
𝑆𝑖 =
𝐴𝑤𝑘
𝐴𝑤𝑠 =  2.5 ∗ 109(𝑐𝑚2/𝑚𝑜𝑙)
                                                                                     [5.75] 
Awk = Àrea de Van der Waals del grup funcional k. 
Rk = Paràmetre volumètric propi de l’equació. 
 
𝑅𝑖 =
𝑉𝑤𝑘
𝑉𝑤𝑠 = 15.17(𝑐𝑚3/𝑚𝑜𝑙)
                                                                                             [5.76] 
Vwk = Volum de Van der Waals del grup funcional k. 
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La part residual serà: 
ln 𝛾𝑖
𝑅 = ∑ 𝑣𝑘
𝑖
𝐶
𝑘=1
[ln Γ𝑘 − ln Γ𝑘
(𝑖)]                                                                                            [5.77] 
 
On: 
Γ𝑘
(𝑖)
 = Contribució del grup funcional k al coeficient d’activitat, quan cada 
molècula del component i es troba rodejat per molècules del mateix component. 
És a dir quan és pur. 
Γ𝑘 = Contribució del grup funcional k al coeficient d’activitat, quan la molècula 
es troba rodejada per molècules de tots els components de la mescla 
(ln Γ𝑘 𝑖 ln Γ𝑘
(𝑖) es calculen igual ): 
Γ𝑘
(𝑖) =  𝑆𝑘 [1 − ln ( ∑ Θ𝑚
𝐶
𝑚=1
Ψ𝑚𝑘) − ∑
Θ𝑚Ψ𝑘𝑚
∑ Θ𝑛
𝐶
𝑛=1 Ψ𝑛𝑚
𝐶
𝑚=1
]                                            [5.78] 
On: 
Θ𝑚= Paràmetre de l’equació definit com: 
Θ𝑚 =  
𝑆𝑚𝑋𝑚
∑ 𝑆𝑛𝑋𝑛
𝑐
𝑛=1
                                                                                                                   [5.79] 
X𝑘= Fraccions dels grup funcionals individual definit com: 
X𝑘 =  
∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑥𝑖
𝑐
𝑛=1
∑ ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑥𝑖
𝑐
𝑖=1
𝑐
𝑘=1
                                                                                                          [5.80] 
Ψ𝑚𝑛 = Paràmetre de l’equació definit com: 
Ψ𝑚𝑛 =  𝑒
(𝑈𝑚𝑛−𝑈𝑛𝑛)/𝑅𝑇 =  𝑒−𝑎𝑚𝑛/𝑇                                                                                     [5.81] 
𝑈𝑚𝑛= Energia d’interacció entre els grups funcionals m i n. 
 𝑎𝑚𝑛 = Paràmetre d’interacció entre els grups funcionals m i n. 
La suma de les dues parts serà el coeficient d’activitat: 
ln 𝛾𝑖 = ln 𝛾𝑖
𝑅 +  ln 𝛾𝑖
𝐶                                                                                                             [5.82] 
El mètode UNIFAC és l’eina de càlcul més poderosa, no obstant te algunes 
limitacions, com per exemple: 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
30 
 
- La quantitat de grups funcionals ha de ser inferior a 10. 
- La temperatura de la mescla ha d’estar entre 27 i 152ºC 
- Els components han d’estar ben per sota dels seus punts crítics. 
- Els paràmetres d’interacció es suposen independents de la temperatura i 
això pot no ser així. 
- No pot manejar sistemes immiscibles. 
- No pot manejar sistemes amb incondensables. 
- Dóna un error molt gran quan s’usa a baixes concentracions.  
 
UNIFAC és molt útil quan no hi ha dades experimentals, però sempre s’ha 
d’optar per fer servir la base de dades experimentals per a fer qualsevol 
estimació. 
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5.4. Dilucions infinites. 
 
Quan la mescla és extremadament diluïda, es pot considerar que la composició 
d’un dels components serà 0 (o molt pròxim) i que per tant la composició de 
l’altre component serà 1. Les equacions per tant es poden simplificar molt: 
5.4.1 Margules i Van Laar. 
 
𝑥1 ≪ 𝑥2 ;  𝑥1 → 0; 𝑥2 → 1 
ln 𝛾1
∞ = Λ12 
                                                                                                                      [5.83] 
𝑥2 ≪ 𝑥1 ;  𝑥2 → 0; 𝑥1 → 1                                                                           
ln 𝛾2
∞ = Λ21 
 
5.4.2. Wilson. 
 
𝑥1 ≪ 𝑥2 ;  𝑥1 → 0; 𝑥2 → 1 
ln 𝛾1
∞ = 1 − ln Λ12 − Λ21 
                                                                                                                      [5.84] 
𝑥2 ≪ 𝑥1 ;  𝑥2 → 0; 𝑥1 → 1                                                                           
ln 𝛾2
∞ = 1 − ln Λ21 − Λ12 
5.4.3. NRTL. 
 
𝑥1 ≪ 𝑥2 ;  𝑥1 → 0; 𝑥2 → 1 
ln 𝛾1
∞ =  
1
𝑅𝑇
{(𝑔12 − 𝑔11) + (𝑔21 − 𝑔22)Λ21
′ } 
                                                                                                           [5.85] 
𝑥2 ≪ 𝑥1 ;  𝑥2 → 0; 𝑥1 → 1      
ln 𝛾1
∞ =  
1
𝑅𝑇
{(𝑔21 − 𝑔22) + (𝑔12 − 𝑔11)Λ12
′ } 
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5.4.4. UNIQUAC. 
 
𝑥1 ≪ 𝑥2 ;  𝑥1 → 0; 𝑥2 → 1 
𝑙𝑛𝛾1
∞ = ln  
𝑟1
𝑟2
+ (
𝑧
2
) 𝑠1 ln( 
𝑠1
𝑠2
𝑟2
𝑟1
) + 𝑙1 −
𝑟1
𝑟2
𝑙2 − 𝑠1 ln 𝜏21 + 𝑠1(1 − 𝜏12) 
                                                                                                                      [5.86] 
𝑥2 ≪ 𝑥1 ;  𝑥2 → 0; 𝑥1 → 1     
𝑙𝑛𝛾2
∞ = ln  
𝑟2
𝑟1
+ (
𝑧
2
) 𝑠2 ln( 
𝑠2
𝑠1
𝑟1
𝑟2
) + 𝑙2 −
𝑟2
𝑟1
𝑙1 − 𝑠2 ln 𝜏12 + 𝑠2(1 − 𝜏21) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
33 
 
6.  El simulador Hysys. 
 
Dins de la simulació de processos, hi ha diversos softwares informàtics que 
estan basats en els models vistos en l’apartat 5, i molts d’altres que no es 
veuen en aquest treball. 
Aquests softwares contenen les propietats físiques de milers de compostos i 
substàncies químiques, càlcul d’equips (destil·ladors, evaporadors, etc.), 
condicions d’operació (temperatura, pressió, etc.), el que permet  que es pugui 
preveure el comportament d’un procés que pot ser molt costós en la pràctica 
pel que fa a temps i diners, però molt econòmic mitjançant l’ordenador. 
Alguns dels simuladors més coneguts són el Hysys, AspenPlus, Chemcad o 
ProModel, en el cas que ens ocupa però s’utilitzarà el Hysys, ja que és el 
software amb el que ens hem familiaritzat a l’escola. 
El software Hysys va ser adquirit per l’empresa americana AspenTech a l’any 
2004, aquest programa es pot utilitzar per a solucionar gairebé tota classe de 
problemes relacionats amb els processos químics, compta amb una interfície 
molt intuïtiva i a més a més és un simulador bidireccional, és a dir permet el flux 
d’informació cap endavant i cap endarrere, el que permet calcular un flux 
d’entrada sabent les condicions del flux de sortida. Aquest softwares està 
pensat per a la simulació de plantes petroquímiques i semblants. 
Si es fa un cop d’ull en profunditat als models que té aquest software 
programats, es veu que hi ha alguna petita diferència amb els que hem vist a 
l’apartat anterior, però en essència són el mateix: 
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6.1. Model de Margules. 
 
Si es volgués entrar amb aquest model al software, el que hem de fer és obrir 
un cas nou en i simplement triar el model de Margules a la pestanya de “Prop 
Pkg”, tal i com es veu en la figura 1:  
 
Figura 1: Com escollir model  amb Hysys. 
 
Com es veu en la figura anterior, també es pot triar el model de la fase vapor, 
tot i que en el nostre cas es ideal. 
 
Si es tria aquest model, les equacions que fa servir són les següents: 
 
ln 𝛾𝑖 = [1 − 𝑥𝑖]
2 [𝐴𝑖 + 2𝑥𝑖(𝐵𝑖 − 𝐴𝑖)]                                                                                                 [6.1] 
𝐴𝑖 = ∑ 𝑥𝑗
(𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇)
(1 − 𝑥𝑖)
𝑛
𝑗=1
                                                                                                                         [6.2] 
𝐵𝑖 = ∑ 𝑥𝑗
(𝑎𝑗𝑖 + 𝑏𝑗𝑖𝑇)
(1 − 𝑥𝑖)
𝑛
𝑗=1
                                                                                                                          [6.3] 
T= temperatura en K 
𝑎𝑗𝑖 = Paràmetre d’energia entre els components i i j no depenent de la 
temperatura. 
𝑏𝑗𝑖 = Paràmetre d’energia entre els components i i j  depenent de la 
temperatura. 
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Aquests paràmetres 𝑎𝑗𝑖 𝑖 𝑏𝑗𝑖 , els retorna el programa automàticament a partir 
d’una simulació amb el model UNIFAC que s’ha explicat anteriorment. El 
paràmetre 𝑏𝑗𝑖 però, el retorna quasi sempre com a 0, tot i que es pot modificar 
manualment si es creu que és necessari. 
 
Per tal d’escollir els components de la mescla, també és molt intuïtiu, el que 
s’ha de fer és clicar la pestanya de components i escriure el nom del 
component (en anglès), o bé la seva composició química, tal i com es veu en la 
figura 2, i clicar a “Add Pure”. 
  
Figura 2: Com entrar components a Hysys. 
Si ens interessa saber els coeficients binaris, simplement s’ha de clicar la 
pestanya “Binary Coeffs”, en la figura 3, es poden veure els coeficients A12 i A21 
i els B12 i B21(que seran 0 com s’ha explicat abans). 
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Figura 3: Com veure els coeficients binaris en Hysys. 
La resta de models segueixen la mateixa metodologia, i prenen la forma 
següent: 
6.2. Model de Van Laar. 
 
ln 𝛾𝑖 = 𝐴𝑖[1 − 𝑧𝑖]
2(1 + 𝐸𝑖𝑧𝑖)                                                                                                                [6.4] 
𝐴𝑖 = ∑ [𝑥𝑗
(𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇)
(1 − 𝑥𝑖)
]
𝑛
𝑗=1
                                                                                                                     [6.5] 
𝐵𝑖 = ∑ [𝑥𝑗
(𝑎𝑗𝑖 + 𝑏𝑗𝑖𝑇)
(1 − 𝑥𝑖)
]
𝑛
𝑗=1
                                                                                                                      [6.6] 
𝐸𝑖 = −4 𝑠𝑖 𝐴𝑖  𝑖 𝐵𝑖 < 0, 𝑠𝑖𝑛ó 𝑣𝑎𝑙 0 
𝑧𝑖 =
𝐴𝑖𝑥𝑖
[𝐴𝑖𝑥𝑖 + 𝐵𝑖(1 − 𝑥𝑖)]
                                                                                                                       [6.7] 
𝑥𝑖 = Composició molar component i . 
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6.3. Model de Wilson. 
 
ln 𝛾𝑖 = 1 − ln ∑ 𝑥𝑗𝐴𝑖𝑗
𝑛
𝑗=1
− ∑ [
𝑥𝑘𝐴𝑘𝑖
∑ 𝑥𝑗𝐴𝑘𝑗
𝑛
𝑗=1
]
𝑛
𝑘=1
                                                                                      [6.8] 
𝐴𝑖𝑗 =
𝑉𝑗
𝑉𝑖
exp [−
(𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇)
𝑅𝑇
]                                                                                                              [6.9] 
R = Constant gasos ideals. 
 
6.4. Model NRTL. 
 
ln 𝛾𝑖 =  
∑ 𝜏𝑗𝑖𝑥𝑗𝐺𝑗𝑖
𝑛
𝑗=1
∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑖
𝑛
𝑘=1
+ ∑
𝑥𝑗𝐺𝑖𝑗
∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑗
𝑛
𝑘=1
𝑛
𝑗=1
(𝜏𝑖𝑗 −
∑ 𝜏𝑚𝑗𝑥𝑚𝐺𝑚𝑗
𝑛
𝑚=1
∑ 𝑥𝑘𝐺𝑘𝑗
𝑛
𝑘=1
)                                          [6.10] 
𝐺𝑖𝑗 = exp[−𝜏𝑖𝑗𝛼𝑖𝑗]                                                                                                                               [6.11] 
𝜏𝑖𝑗 =  
𝑎𝑖𝑗 + 𝑏𝑖𝑗𝑇
𝑅𝑇
                                                                                                                                    [6.12] 
𝛼𝑖𝑗 = Constant de no aleatorietat de l’equació.  
6.5. Model UNIQUAC. 
 
ln 𝛾𝑖 = ln (
Φ𝑖
𝑥𝑖
) + 0.5𝑍𝑞𝑖 ln (
𝜃𝑖
Φ𝑖
) + 𝐿𝑖 − (
𝜃𝑖
Φ𝑖
) ∑ 𝐿𝑗𝑥𝑗
𝑛
𝑗=1
+ 𝑞𝑖 (1 − ln ∑ 𝜃𝑗
𝑛
𝑗=1
𝜏𝑗𝑖)
− 𝑞𝑖 ∑ (
𝜃𝑗 𝜏𝑗𝑖
∑ 𝜃𝑘
𝑛
𝑘=1  𝜏𝑘𝑗
)
𝑛
𝑗=1
                                                                                         [6.13] 
 
𝑙𝑗 = 0.5𝑍(𝑟𝑗 − 𝑞𝑗) − (𝑟𝑗 + 1)                                                                                                            [6.14] 
𝜃𝑖 =  
𝑞𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑞𝑗𝑥𝑗
                                                                                                                                            [6.15] 
 
Un cop vistos aquests models, es pot calcular la composició en la fase gas de 
diverses maneres, en aquest cas es farà de forma molt senzilla, indicant la 
composició en la fase líquida i la pressió de treball. Aquest procediment es 
veurà més endavant 
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7.  Cas d’estudi 1: Mescla metanol(1)-aigua(2). 
 
En aquest apartat s’estudiarà una mescla de metanol(1)-aigua(2), és buscaran 
les composicions en la fase gas i es compararan amb les dades experimentals, 
a més a més es farà el disseny d’una columna de destil·lació. 
7.1. Característiques dels components de la mescla. 
 
Metanol: 
Alcohol líquid a temperatura ambient, incolor i tòxic. 
Formulació : CH3OH. 
Punt d’ebullició : 64.7ºC 
Pressió de vapor: 760.726 mmHg. 
Massa molar: 32 g/mol. 
Densitat : 791.8 kg/m3. 
Volum molar: 40.73 cm3/mol 
 
Aigua: 
Compost transparent, inodor i insípid. 
Formulació : H2O. 
Punt d’ebullició : 100ºC 
Pressió de vapor: 759.983 mmHg. 
Massa molar: 18 g/mol. 
Densitat : 1.000 kg/m3. 
Volum molar: 18.07 cm3/mol 
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7.2. Interès industrial del metanol. 
 
El metanol té molts usos industrials, des de la fabricació d’anticongelants , 
dissolvents i combustibles fins a la producció de tints o resines. 
El principal ús del metanol és la producció de productes químics com ara el 
formaldehid o l’àcid acètic, no obstant cada cop més s’està usant com a font de 
carboni dels microorganismes desnitrificadors en plantes depuradores. 
Una gran demanda del metanol és també la producció de MTBE, additiu per 
millorar la combustió de combustibles sense plom. 
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7.3. Dades experimentals de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
metanol(1)-aigua(2). 
 
Totes les dades x1 i y1 al llarg de l’apartat 7 fan referència a la fracció molar del 
component més volàtil. 
Les dades experimentals han estat extretes de l’experiment de Kurihara et al. 
(6) , i són les que es mostren la taula 2:  
Taula 2:Dades experimentals sistema metanol(1)-aigua(2). 
x1 y1 T (K) 
0 0 373 
0,019 0,137 369,56 
0,077 0,368 362,72 
0,133 0,492 358,38 
0,140 0,508 357,76 
0,205 0,594 354,51 
0,260 0,647 352,45 
0,310 0,683 350,86 
0,320 0,690 350,58 
0,358 0,713 349,54 
0,420 0,746 348,07 
0,462 0,768 347,09 
0,501 0,787 346,38 
0,586 0,826 344,70 
0,638 0,848 343,83 
0,651 0,852 343,59 
0,679 0,864 343,11 
0,717 0,882 342,41 
0,803 0,922 340,89 
0,879 0,952 339,66 
0,951 0,981 338,46 
1,00 1,00 337,70 
 
Mitjançant aquestes dades,  es poden comparar els resultats obtinguts tal i com 
es farà en l’apartat 7.6. 
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7.4. Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
metanol(1)-aigua(2) pels diferents models termodinàmics. 
 
Tots els càlculs realitzats en aquest apartat s’han realitzat mitjançant el 
programa “Microsoft Excel” 
Les dades pel que fa la composició en la fase liquida, i la temperatura que 
s’utilitzaran seran les que es mostren a la taula 3, extretes de les dades 
experimentals. 
P = 760 mmHg. 
Taula 3: Dades de composició en la fase líquida i temperatura de la mescla. 
x1 x2 t (ºC) T (K) 
0 1 100 373 
0,019 0,981 96,56 369,56 
0,077 0,923 89,72 362,72 
0,133 0,867 85,38 358,38 
0,140 0,860 84,76 357,76 
0,205 0,795 81,51 354,51 
0,260 0,740 79,45 352,45 
0,310 0,690 77,86 350,86 
0,320 0,680 77,58 350,58 
0,358 0,642 76,54 349,54 
0,420 0,580 75,07 348,07 
0,462 0,538 74,09 347,09 
0,501 0,499 73,38 346,38 
0,586 0,414 71,70 344,70 
0,638 0,362 70,83 343,83 
0,651 0,349 70,59 343,59 
0,679 0,321 70,11 343,11 
0,717 0,283 69,41 342,41 
0,803 0,197 67,89 340,89 
0,879 0,121 66,66 339,66 
0,951 0,049 65,46 338,46 
1,000 0,000 64,70 337,70 
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A partir de l’equació d’Antoine, extreta del llibre “Lange’s handbook of 
chemistry” (7) : 
𝑙𝑜𝑔10𝑃𝑛
0 = 𝐴𝑛 −
𝐵𝑛
𝐶𝑛 + 𝑇
 
On: 
 𝑃𝑛
0 = 𝑃𝑟𝑒𝑠𝑠𝑖ó 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑜𝑚𝑝𝑜𝑛𝑒𝑛𝑡 𝑛 𝑒𝑛 𝑚𝑚𝐻𝑔 
𝑇 = 𝑡𝑒𝑚𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎 𝑒𝑛 º𝐶 
 
A partir de la literatura sabem que les constants d’Antoine per al metanol i per a 
l’aigua són les que s’aprecien a la taula 4: 
Taula 4: Constants d’Antoine per al metanol i per l’aigua. 
Component A B C 
Metanol 7,9733 1.515,14 232,85 
Aigua 7,9668 1.668,21 228,00 
 
Substituint a l’equació, podem trobar la pressió de vapor quan el component és 
pur, en aquest cas en el punt d’ebullició.  ( 𝑇1 =  64.7 º𝐶    𝑖     𝑇2 = 100º𝐶 ) 
𝑙𝑜𝑔10𝑃1
0 = 7.97328 −
1515.14
232.85 + 64.7
 
𝑙𝑜𝑔10𝑃2
0 = 7.96681 −
1668.21
228 + 100
 
𝑷𝟏
𝟎 = 𝟕𝟔𝟎. 𝟕𝟐𝟔 𝒎𝒎𝑯𝒈 
𝑷𝟐
𝟎 = 𝟕𝟓𝟗. 𝟗𝟖𝟑 𝒎𝒎𝑯𝒈 
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Si es fa el mateix per a totes les temperatures, s’obté la taula 5, on es veuen 
les pressions en funció de la temperatura. 
Taula 5: Pressions de vapor de cada component en funció de la temperatura. 
x1 t (ºC) 𝐏𝟏
𝟎 (mmHg) 𝐏𝟐
𝟎 (mmHg) 
0 100 2637,907 759,983 
0,019 96,56 2364,412 671,270 
0,077 89,72 1888,821 520,287 
0,133 85,38 1629,792 440,076 
0,140 84,76 1595,284 429,512 
0,205 81,51 1424,030 377,544 
0,260 79,45 1323,509 347,419 
0,310 77,86 1249,971 325,572 
0,320 77,58 1237,376 321,846 
0,358 76,54 1191,503 308,324 
0,420 75,07 1129,057 290,026 
0,462 74,09 1088,944 278,343 
0,501 73,38 1060,622 270,124 
0,586 71,70 996,019 251,503 
0,638 70,83 963,862 242,291 
0,651 70,59 955,143 239,801 
0,679 70,11 937,902 234,886 
0,717 69,41 913,221 227,868 
0,803 67,89 861,471 213,240 
0,879 66,66 821,392 201,992 
0,951 65,46 783,792 191,507 
1,000 64,70 760,725 185,107 
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7.4.1. Model Margules. 
 
A partir de les equacions [5.40] i [5.41]: 
ln 𝛾1 = 𝑥2
2 · [𝐴12 +  2𝑥1(𝐴21 − 𝐴12)]     
ln 𝛾2 = 𝑥1
2 · [𝐴21 +  2𝑥2(𝐴12 − 𝐴21)]     
Al “Perry’s Chemical engineers’ Handbook” (8) s’han trobat les constants 
binaries 𝐴12 𝑖 𝐴21per a la mescla en questió, i prenen el valor de : 
 
𝐴12 = 0.7923  𝑖    𝐴21 = 0.5434 
Substituint a les equacions les constants , es troben els logaritmes de 𝛾𝑛 per a 
cada composició, i aplicant la exponencial es troba el valor de 𝛾𝑛, a continuació 
es fa l’exponencial d’aquest valor i s’obtenen els valors mostrats en la taula  6: 
Taula 6: Coeficients activitats mitjançant el model de Margules. 
x1 x2 lnγ1 lnγ2 γ1 γ2 
0,000 1,000 0,7923 0,0000 2,2084 1,0000 
0,019 0,981 0,7533 0,0003 2,1241 1,0003 
0,077 0,923 0,6423 0,0059 1,9009 1,0059 
0,133 0,867 0,5457 0,0172 1,7259 1,0173 
0,140 0,860 0,5344 0,0190 1,7064 1,0192 
0,205 0,795 0,4362 0,0394 1,5469 1,0402 
0,260 0,740 0,3629 0,0616 1,4376 1,0635 
0,310 0,690 0,3037 0,0852 1,3549 1,0886 
0,320 0,680 0,2927 0,0903 1,3400 1,0945 
0,358 0,642 0,2531 0,1106 1,2880 1,1169 
0,420 0,580 0,1961 0,1467 1,2167 1,1581 
0,462 0,538 0,1627 0,1731 1,1767 1,1890 
0,501 0,499 0,1351 0,1987 1,1447 1,2194 
0,586 0,414 0,0857 0,2573 1,0895 1,2935 
0,638 0,362 0,0622 0,2946 1,0641 1,3425 
0,651 0,349 0,0570 0,3039 1,0586 1,3551 
0,679 0,321 0,0468 0,3242 1,0479 1,3829 
0,717 0,283 0,0348 0,3517 1,0354 1,4215 
0,803 0,197 0,0152 0,4136 1,0153 1,5122 
0,879 0,121 0,0051 0,4663 1,0052 1,5942 
0,951 0,049 0,0007 0,5135 1,0007 1,6716 
1,000 0,000 0,0000 0,5434 1,0000 1,7218 
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Un cop calculades les gammes, és troben les composicions molar en la fase  
Agafant d’exemple quan la composició és  x1 = 0,31 
P= (350.86·0.31·1.35492)+( 1249.97·0.69·1.08879) =769.651 mmHg 
I finalment, per calcular la composició en la fase gas: 
 
𝑦1 =
𝑃1
0 · 𝑥1 · 𝛾1
𝑃
=
(350.86 · 0.31 · 1.35492)
769.651
= 𝟎. 𝟔𝟖𝟐𝟏𝟓  
 
Fent els càlculs per a totes les composicions  s’obté la taula 7, que es mostra a 
continuació: 
Taula 7: Pressió total  i composició de metanol en la fase gas. 
x1 x2 P (mmHg) y1 
0,00 1,000 759,9830 0,0000 
0,019 0,981 754,1869 0,12652 
0,077 0,923 759,5554 0,36398 
0,133 0,867 762,3119 0,49078 
0,140 0,860 757,6098 0,50306 
0,205 0,795 763,8128 0,59122 
0,260 0,740 768,1379 0,64402 
0,310 0,690 769,6510 0,68215 
0,320 0,680 770,1441 0,68896 
0,358 0,642 770,5087 0,71305 
0,420 0,580 771,8072 0,74759 
0,462 0,538 770,0736 0,76877 
0,501 0,499 772,7180 0,78720 
0,586 0,414 770,6413 0,82523 
0,638 0,362 772,1635 0,84750 
0,651 0,349 771,7056 0,85303 
0,679 0,321 771,6254 0,86486 
0,717 0,283 769,6875 0,88089 
0,803 0,197 765,9095 0,91704 
0,879 0,121 764,7284 0,94904 
0,951 0,049 761,6395 0,97941 
1,000 0,000 760,7259 1,00000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, tal i com es veu en la figura 4: 
 
Figura 4: Equilibri líquid-vapor del model Margules. 
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7.4.2.  Model  Van Laar. 
 
A partir de les equacions [5.44] i [5.55], i de les dades abans mencionades: 
ln 𝛾1 = 
𝐴12
[1 +
𝑥1
𝑥2
𝐴12
𝐴21
]
2    
ln 𝛾2 = 
𝐴21
[1 +
𝑥2
𝑥1
𝐴21
𝐴12
]
2    
En aquest cas, també s’han trobat (8) les constants binaries que fan referència 
a la mescla problema i són les següents:  
𝐴12 = 0.8041   𝑖    𝐴21 = 0.5619 
Substituint a l’equació, es resolen les equacions per a cada composició , tal i 
com es veu en la taula 8: 
Taula 8: Coeficients d’activitat mitjançant el model Van Laar 
x1 x2 lnγ1 lnγ2 γ1 γ2 
0,000 1,000 0,8041 0,0000 2,2347 1,0000 
0,019 0,981 0,7613 0,0004 2,1411 1,0004 
0,077 0,923 0,6417 0,0064 1,8998 1,0064 
0,133 0,867 0,5407 0,0182 1,7171 1,0184 
0,140 0,860 0,5289 0,0201 1,6971 1,0203 
0,205 0,795 0,4290 0,0408 1,5358 1,0417 
0,260 0,740 0,3560 0,0629 1,4277 1,0649 
0,310 0,690 0,2979 0,0860 1,3470 1,0899 
0,320 0,680 0,2871 0,0910 1,3326 1,0953 
0,358 0,642 0,2487 0,1107 1,2824 1,1170 
0,420 0,580 0,1939 0,1455 1,2140 1,1566 
0,462 0,538 0,1619 0,1708 1,1757 1,1863 
0,501 0,499 0,1354 0,1953 1,1450 1,2157 
0,586 0,414 0,0878 0,2518 1,0918 1,2864 
0,638 0,362 0,0648 0,2881 1,0670 1,3339 
0,651 0,349 0,0597 0,2974 1,0615 1,3463 
0,679 0,321 0,0496 0,3175 1,0508 1,3737 
0,717 0,283 0,0376 0,3452 1,0383 1,4123 
0,803 0,197 0,0172 0,4095 1,0174 1,5060 
0,879 0,121 0,0062 0,4676 1,0062 1,5962 
0,951 0,049 0,0010 0,5235 1,0010 1,6880 
1 0 0,0000 0,5619 1,0000 1,7540 
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Seguint el procediment de l’apartat anterior ,es busca la pressió a partir de 
l’equació de Dalton i de Raoult modificada,  i  es calcula la composició en la 
fase gas, tal i com es mostra en la taula 9: 
Taula 9: Composició fase gas model Van Laar 
x1 x2 P (mmHg) y1 
0,000 1,000 759,9830 0,0000 
0,019 0,981 754,9713 0,1274 
0,077 0,923 759,6052 0,3637 
0,133 0,867 760,7706 0,4893 
0,140 0,860 755,9053 0,5014 
0,205 0,795 760,9895 0,5891 
0,260 0,740 765,0622 0,6421 
0,310 0,690 766,7934 0,6807 
0,320 0,680 767,3676 0,6876 
0,358 0,642 768,1298 0,7121 
0,420 0,580 770,2538 0,7474 
0,462 0,538 769,1241 0,7690 
0,501 0,499 772,3039 0,7878 
0,586 0,414 771,1991 0,8263 
0,638 0,362 773,1226 0,8487 
0,651 0,349 772,7381 0,8542 
0,679 0,321 772,7807 0,8660 
0,717 0,283 770,9286 0,8819 
0,803 0,197 767,0429 0,9175 
0,879 0,121 765,5008 0,9490 
0,951 0,049 761,9507 0,9792 
1,000 0,000 760,7260 1,0000 
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En la figura 5 es veu l’equilibri líquid-vapor per al model de Van Laar:  
 
Figura 5: Equilibri Líquid-Vapor model Van Laar. 
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7.4.3. Model de Wilson. 
 
A partir de les equacions [5.49], [5.52] i [5.53], i de les dades abans 
esmentades: 
ln 𝛾1 =  1 − ln(𝑥1 + 𝑥2Λ12) −
𝑥1
𝑥1 + 𝑥2Λ12
−
𝑥2Λ21
𝑥2 + 𝑥1Λ21
     
ln 𝛾2 =  1 − ln(𝑥2 + 𝑥1Λ21) −
𝑥2
𝑥2 + 𝑥1Λ21
−
𝑥1Λ12
𝑥1 + 𝑥2Λ12
        
On: 
Λ𝑖𝑗 =
𝜐𝑗
𝑙
𝜐𝑖
𝑙 𝑒
−(𝑔𝑖𝑗−𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇)    
En la literatura (8)  s’ha trobat tant el volum molar de cada component 𝜐𝑖
𝑙, com 
la diferència d’energia lliure molar de Gibbs d’interacció entre les 
molècules (𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖), tal i com es veu en la taula 10,  el que ens permet 
calcular la constant binària (en aquest cas s’obté un valor diferent per a cada 
temperatura): 
Taula 10: Dades de càlcul model de Wilson. 
g12-g11 
(cal/mol) 
g21-g22 
(cal/mol) 
𝝊𝒊
𝒍 (cm3/mol) 𝝊𝒋
𝒍 (cm3/mol) R (cal/mol*k) 
82,9876 520,6458 40,73 18,07 1,98721 
 
Seguint amb l’exemple quan x1=0,31: 
Λ12 =
18,07
40,73
𝑒−(82,9876/1,98721·350.86) = 0.39387   
Λ21 =
40,73
18,07
𝑒−(520,6458/1,98721·350.86) = 1.06821 
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Calculant el mateix però per a cada temperatura, s’obté la taula 11: 
Taula 11: Constant binàries model de Wilson. 
x1 x2 T (K) Λ12 Λ21 
0,000 1,000 373,00 0,3967 1,1166 
0,019 0,981 369,56 0,3962 1,1093 
0,077 0,923 362,72 0,3954 1,0946 
0,133 0,867 358,38 0,3949 1,0851 
0,140 0,860 357,76 0,3948 1,0837 
0,205 0,795 354,51 0,3944 1,0764 
0,260 0,740 352,45 0,3941 1,0718 
0,310 0,690 350,86 0,3939 1,0682 
0,320 0,680 350,58 0,3938 1,0676 
0,358 0,642 349,54 0,3937 1,0652 
0,420 0,580 348,07 0,3935 1,0618 
0,462 0,538 347,09 0,3934 1,0596 
0,501 0,499 346,38 0,3933 1,0579 
0,586 0,414 344,70 0,3930 1,0540 
0,638 0,362 343,83 0,3929 1,0520 
0,651 0,349 343,59 0,3929 1,0515 
0,679 0,321 343,11 0,3928 1,0503 
0,717 0,283 342,41 0,3927 1,0487 
0,803 0,197 340,89 0,3925 1,0451 
0,879 0,121 339,66 0,3923 1,0422 
0,951 0,049 338,46 0,3922 1,0394 
1,000 0,000 337,70 0,3920 1,0376 
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Un cop trobades les constants, es substitueixen a l’equació i es troben els 
coeficients d’activitat  tal i com s’ha fet abans, com s’aprecia en la taula 12: 
Taula 12: Coeficients d’activitat model de Wilson. 
x1 x2 lnγ1 lnγ2 γ1 γ2 
0,000 1,000 0,8081 0,0000 2,2435 1,0000 
0,019 0,981 0,7646 0,0005 2,1481 1,0005 
0,077 0,923 0,6393 0,0075 1,8951 1,0076 
0,133 0,867 0,5337 0,0210 1,7052 1,0212 
0,140 0,860 0,5218 0,0230 1,6851 1,0233 
0,205 0,795 0,4189 0,0458 1,5202 1,0469 
0,260 0,740 0,3450 0,0693 1,4119 1,0718 
0,310 0,690 0,2870 0,0935 1,3325 1,0980 
0,320 0,680 0,2764 0,0986 1,3183 1,1036 
0,358 0,642 0,2386 0,1188 1,2695 1,1261 
0,420 0,580 0,1853 0,1541 1,2036 1,1666 
0,462 0,538 0,1545 0,1795 1,1670 1,1966 
0,501 0,499 0,1291 0,2039 1,1378 1,2262 
0,586 0,414 0,0837 0,2599 1,0874 1,2968 
0,638 0,362 0,0619 0,2957 1,0638 1,3441 
0,651 0,349 0,0570 0,3048 1,0587 1,3564 
0,679 0,321 0,0474 0,3247 1,0485 1,3836 
0,717 0,283 0,0360 0,3522 1,0367 1,4222 
0,803 0,197 0,0166 0,4163 1,0167 1,5163 
0,879 0,121 0,0060 0,4747 1,0060 1,6075 
0,951 0,049 0,0010 0,5316 1,0010 1,7017 
1,000 0,000 0,0000 0,5711 1,0000 1,7702 
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Finalment es calcula la pressió i la composició molar en la fase gas tal i com 
s’ha explicat abans, obtenint els valors que es mostren en la taula 13: 
Taula 13: Composició fase gas model de Wilson. 
x1 x2 P (mmHg) y1 
0 1 759,9830 0,0000 
0,019 0,981 755,3404 0,1278 
0,077 0,923 759,4832 0,3629 
0,133 0,867 759,2587 0,4868 
0,140 0,860 754,3507 0,4989 
0,205 0,795 758,0096 0,5855 
0,260 0,740 761,4054 0,6381 
0,310 0,690 762,9745 0,6767 
0,320 0,680 763,5484 0,6837 
0,358 0,642 764,4408 0,7084 
0,420 0,580 766,9937 0,7441 
0,462 0,538 766,3092 0,7662 
0,501 0,499 769,8516 0,7853 
0,586 0,414 769,6784 0,8246 
0,638 0,362 772,0725 0,8473 
0,651 0,349 771,8053 0,8529 
0,679 0,321 772,0726 0,8649 
0,717 0,283 770,5008 0,8810 
0,803 0,197 767,0448 0,9170 
0,879 0,121 765,6484 0,9487 
0,951 0,049 762,0646 0,9790 
1,000 0,000 760,7260 1,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, obtenint la figura 6: 
 
 
Figura 6: Equilibri líquid-vapor model de Wilson. 
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7.4.4.  Model NRTL. 
 
Per tal de trobar els coeficients d’activitat pel mètode NRTL, s’han de fer servir 
les equacions [5.56],[5.60] i [5.61]: 
 
Λ𝑖𝑗
′ = 𝑒−𝛼𝑖𝑗(𝑔𝑖𝑗−𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇) 
 
ln 𝛾1 = 
1
𝑅𝑇
𝑥2
2 [(𝑔12 − 𝑔11)
(Λ12
′ )2
(𝑥1 + 𝑥2Λ12
′ )2
+ (𝑔21 − 𝑔22)
Λ21
′
(𝑥2 + 𝑥1Λ21
′ )2
]   
ln 𝛾2 = 
1
𝑅𝑇
𝑥1
2 [(𝑔21 − 𝑔22)
(Λ21
′ )2
(𝑥2 + 𝑥1Λ21
′ )2
+ (𝑔12 − 𝑔11)
Λ12
′
(𝑥1 + 𝑥2Λ12
′ )2
] 
 
la diferència d’energia lliure molar de Gibbs d’interacció entre les 
molècules (𝑔𝑖𝑗 − 𝑔𝑖𝑖), serà igual que en l’anterior cas, ja que les molècules són 
del mateix tipus, per tant tenim tota la informació a  excepció de la constant 
d’ordenació  𝛼𝑖𝑗, que es pot suposar de  0.3  en la majoria de casos. En la 
Taula 14 es veuen les dades necessàries per al càlcul. 
Taula 14: Dades necessàries pel model NRTL. 
g12-g11 
(cal/mol) 
g21-g22 
(cal/mol) 
𝝊𝒊
𝒍 
(cm3/mol) 
𝝊𝒋
𝒍 
(cm3/mol) 
R 
(cal/mol*k) 
𝜶  
82,9876 520,6458 40,73 18,07 1,9872 0,3 
 
Els paràmetres binaris  en aquest cas també serà depenent de la temperatura, i 
es calculen a partir de l’equació [5.56]. 
Seguint amb l’exemple quan x1 = 0.31: 
Λ12
′ = 𝑒−𝛼𝑖𝑗(𝑔𝑖𝑗−𝑔𝑖𝑖/𝑅𝑇) =  𝑒−0.3 (
82.9876
1.98721·350.86) = 0,9649227      
Λ12
′ =  𝑒−0.3 (
520.6458
1.98721·350.86) = 0,79929947     
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Si es realitza el càlcul per a totes les temperatures s’obté la taula 15: 
Taula 15: Paràmetres binaris model NRTL. 
x1 x2 T (K) Λ'12 Λ'21 
0 1 373 0,9670 0,8100 
0,019 0,981 369,56 0,9667 0,8084 
0,077 0,923 362,72 0,9660 0,8052 
0,133 0,867 358,38 0,9656 0,8031 
0,140 0,860 357,76 0,9656 0,8028 
0,205 0,795 354,51 0,9653 0,8011 
0,260 0,740 352,45 0,9651 0,8001 
0,310 0,690 350,86 0,9649 0,7993 
0,320 0,680 350,58 0,9649 0,7992 
0,358 0,642 349,54 0,9648 0,7986 
0,420 0,580 348,07 0,9646 0,7979 
0,462 0,538 347,09 0,9645 0,7974 
0,501 0,499 346,38 0,9645 0,7970 
0,586 0,414 344,70 0,9643 0,7961 
0,638 0,362 343,83 0,9642 0,7956 
0,651 0,349 343,59 0,9642 0,7955 
0,679 0,321 343,11 0,9641 0,7953 
0,717 0,283 342,41 0,9641 0,7949 
0,803 0,197 340,89 0,9639 0,7941 
0,879 0,121 339,66 0,9638 0,7934 
0,951 0,049 338,46 0,9637 0,7928 
1,000 0,000 337,7 0,9636 0,7924 
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Un cop trobades aquestes constants, es procedeix a calcular la gamma per a 
cada composició, com es veu en la taula 16: 
 
Taula 16: Coeficients d’activitat model NRTL. 
x1 x2 lnγ1 lnγ2 γ1 γ2 
0 1 0,6809 0,0000 1,9757 1,0000 
0,019 0,981 0,6642 0,0002 1,9429 1,0002 
0,077 0,923 0,6082 0,0036 1,8372 1,0036 
0,133 0,867 0,5521 0,0109 1,7370 1,0110 
0,140 0,860 0,5453 0,0121 1,7252 1,0122 
0,205 0,795 0,4801 0,0267 1,6162 1,0271 
0,260 0,740 0,4261 0,0439 1,5312 1,0449 
0,310 0,690 0,3785 0,0637 1,4601 1,0658 
0,320 0,680 0,3692 0,0682 1,4466 1,0705 
0,358 0,642 0,3345 0,0866 1,3973 1,0905 
0,420 0,580 0,2804 0,1222 1,3237 1,1300 
0,462 0,538 0,2457 0,1504 1,2786 1,1623 
0,501 0,499 0,2150 0,1797 1,2398 1,1969 
0,586 0,414 0,1537 0,2547 1,1661 1,2901 
0,638 0,362 0,1202 0,3086 1,1278 1,3615 
0,651 0,349 0,1124 0,3231 1,1190 1,3814 
0,679 0,321 0,0963 0,3557 1,1011 1,4272 
0,717 0,283 0,0762 0,4033 1,0792 1,4968 
0,803 0,197 0,0385 0,5258 1,0392 1,6918 
0,879 0,121 0,0151 0,6525 1,0152 1,9203 
0,951 0,049 0,0026 0,7904 1,0026 2,2043 
1,000 0,000 0,0000 0,8950 1,0000 2,4473 
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Un cop calculades les gammes, tal i com s’ha fet abans es procedeix a calcular 
la composició molar en la fase gas, mitjançant les lleis de Dalton i de Raoult, 
reflectit en la taula 17: 
Taula 17: Composició en la fase gas model NRTL. 
x1 x2 P (mmHg) y1 
0 1 759,9830 0,0000 
0,019 0,981 745,9385 0,1170 
0,077 0,923 749,1399 0,3567 
0,133 0,867 762,2399 0,4939 
0,140 0,860 759,1863 0,5075 
0,205 0,795 780,0771 0,6048 
0,260 0,740 795,5508 0,6623 
0,310 0,690 805,2188 0,7027 
0,320 0,680 807,0942 0,7097 
0,358 0,642 811,8806 0,7341 
0,420 0,580 817,7694 0,7676 
0,462 0,538 817,2893 0,7870 
0,501 0,499 820,1343 0,8033 
0,586 0,414 814,9361 0,8352 
0,638 0,362 812,9335 0,8531 
0,651 0,349 811,3985 0,8575 
0,679 0,321 808,8519 0,8670 
0,717 0,283 803,1647 0,8798 
0,803 0,197 789,9706 0,9100 
0,879 0,121 779,8979 0,9398 
0,951 0,049 767,9835 0,9731 
1 0 760,7260 1,0000 
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Finalment es grafiquen les dades, i s’obté la figura 7: 
 
Figura 7: Equilibri líquid-vapor model NRTL. 
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7.4.5. Model UNIQUAC. 
 
Per a calcular la composició en la fase gas mitjançant aquest mètode, s’han de 
fer servir les equacions [5.65], [5.66], [5.68], [5.67], [5.68], [5.71],[5.72] , [5.73], 
[5.84] i [5.86]. 
Els paràmetres estructurals, es troben tabulats en funció del seu grup funcional, 
en el cas del metanol i de l’aigua, els compostos estan formats d’un sol grup 
funcional, és a dir  𝑣𝑘
(𝑖)
= 1 
1 CH3OH pel metanol. 
1 H2O per a l’aigua. 
El primer que es fa és calcular els paràmetres r i s, mitjançant les equacions 
[71] i [72]: 
𝑠𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑆𝑘    
𝑟𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑅𝑘      
 
Així dons, es busquen els valors  de Rk i Sk seran  els de la taula 18: 
Taula 18: Paràmetres inicials model UNIQUAC. 
Component Ri Si 𝒗𝒊
(𝒊)
 
CH3OH (1) 1.4311 1.432 1 
H2O      (2) 1.4 0.92 1 
 
Així dons, en aquest cas els paràmetres r i s tindran el mateix valor que els R i 
S. 
𝑠1 = 1 · 1.432 = 1.432 
𝑟1 = 1 · 1.4311 = 1.4311 
𝑠2 = 1 · 0.92 = 0.92 
𝑟2 = 1 · 1.4 = 1.4 
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A continuació, a partir de les equacions [5.65], [5.66] i [5.71], es calcula l’àrea 
mitja de molècules d’i, la fracció de segment mitja de molècules d’i el paràmetre 
l de l’equació respectivament: 
𝜃𝑖 =   
𝑠𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑠𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
     
Φ𝑖 =  
𝑟𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑟𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
   
𝑙𝑗 =
𝑧
2
(𝑟𝑗 − 𝑠𝑗) − (𝑟𝑗 − 1) 
On   z=10. 
Com es pot observar hi haurà un valor diferent per a cada composició. Si 
s’agafa com a exemple el punt x1=0.31  i x2 = 0.69: 
𝜃1 =   
𝑠1𝑥1
𝑠1𝑥1+𝑠2𝑥2
=  
1.432·0.31
1.432·0.31+0.92·0.69
 = 0.41152   
De manera anàloga es troba que 𝜃2 = 0.58848 
Φ1 =  
𝑟1𝑥1
𝑟1𝑥1 + 𝑟2𝑥2
=  
1.4311 · 0.31
1.4311 · 0.31 + 1.4 · 0.69
= 0.31472 
Φ2 = 0.68528 
El paràmetre l en canvi, només depèn dels paràmetres estructurals i pren el 
valor de : 
𝑙1 =
10
2
(1.4311 − 1.432) − (1.4311 − 1) =  −0.4356 
𝑙2 =
10
2
(1.4 − 0.92) − (1.4 − 1) =  2 
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Si es fa el mateix per a totes les composicions, s’obté la taula 19: 
Taula 19: Paràmetres binaris model UNIQUAC. 
x1 x2   1 
0,000 1,000 0,0000 1,0000 0,0000 1,0000 
0,019 0,981 0,0293 0,9707 0,0194 0,9806 
0,077 0,923 0,1149 0,8851 0,0786 0,9214 
0,133 0,867 0,1928 0,8072 0,1356 0,8644 
0,140 0,860 0,2022 0,7978 0,1427 0,8573 
0,205 0,795 0,2864 0,7136 0,2086 0,7914 
0,260 0,740 0,3535 0,6465 0,2642 0,7358 
0,310 0,690 0,4115 0,5885 0,3147 0,6853 
0,320 0,680 0,4228 0,5772 0,3248 0,6752 
0,358 0,642 0,4647 0,5353 0,3631 0,6369 
0,420 0,580 0,5299 0,4701 0,4254 0,5746 
0,462 0,538 0,5720 0,4280 0,4675 0,5325 
0,501 0,499 0,6098 0,3902 0,5065 0,4935 
0,586 0,414 0,6878 0,3122 0,5913 0,4087 
0,638 0,362 0,7329 0,2671 0,6431 0,3569 
0,651 0,349 0,7438 0,2562 0,6560 0,3440 
0,679 0,321 0,7670 0,2330 0,6838 0,3162 
0,717 0,283 0,7977 0,2023 0,7214 0,2786 
0,803 0,197 0,8638 0,1362 0,8065 0,1935 
0,879 0,121 0,9187 0,0813 0,8813 0,1187 
0,951 0,049 0,9680 0,0320 0,9520 0,0480 
1,000 0,000 1,0000 0,0000 1,0000 0,0000 
 
Un cop calculats aquests paràmetres, és el torn de calcular les constants τ, per 
fer-ho el més òptim es utilitzar els coeficients d’activitat a dilució infinita, 
mitjançant l’equació [5.86]: 
𝑙𝑛𝛾1
∞ = ln  
𝑟1
𝑟2
+ (
𝑧
2
) 𝑠1 ln( 
𝑠1
𝑠2
𝑟2
𝑟1
) + 𝑙1 −
𝑟1
𝑟2
𝑙2 − 𝑠1 ln 𝜏21 + 𝑠1(1 − 𝜏12) 
𝑙𝑛𝛾2
∞ = ln  
𝑟2
𝑟2
+ (
𝑧
2
) 𝑠2 ln( 
𝑠2
𝑠1
𝑟1
𝑟2
) + 𝑙2 −
𝑟2
𝑟1
𝑙1 − 𝑠2 ln 𝜏12 + 𝑠2(1 − 𝜏21) 
Com es veu, hi ha un sistema de dues equacions i 4 incògnites, ja que no es 
coneixen els coeficients d’activitat a dilució infinita. Per trobar aquests 
coeficients ,  es pot  utilitzar de l’equació [5.83], que fa relació a aquests 
coeficients. Els coeficients a dilució infinita són sempre els mateixos per a cada 
mescla i per tant no fan referència al model per al qual han estat calculats. 
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Per tant,  per realitzar aquest càlcul, s’agafaran les dades dels paràmetres 
binaris de Wilson ( Taula 8.9), i per tal d’aconseguir un resultat més òptim es 
farà la mitja de tots els valors de la taula. 
D’aquesta manera obtenim que : 
Λ12̅̅ ̅̅̅ =0,3934 
Λ21̅̅ ̅̅ ̅ = 1,0607 
Si aquests valors els fem servir a l’equació [5.84] : 
ln 𝛾1
∞ = 1 − ln 0,3934 − 1,0607 
ln 𝛾2
∞ = 1 − ln 1,0671 − 0,3934 
𝛾1
∞ =  𝑒0.8721 = 2,3920 
𝛾2
∞ =  𝑒0.5476 = 1,7291 
Un cop es tenen aquests coeficients, mitjançant l’equació [89], es troben els 
paràmetres 𝜏12 𝑖 𝜏21, aquesta equació ha estat resolta mitjançant el programa 
“Maple 14”, ja que presenta algunes dificultats. 
El resultat final d’aquests paràmetres és: 
𝜏12 = 1,5978 
𝜏21 = 0,4426 
 
Un cop obtinguts tots els paràmetres, es poden calcular els coeficients 
d’activitat mitjançant les equacions  [5.72] i [5.73]: 
ln 𝛾1 =  𝑙𝑛
Φ1
𝑥1
+
𝑧
2
𝑠1𝑙𝑛
𝜃1
Φ1
+ Φ2 (𝑙1 −
𝑟1
𝑟2
𝑙2) − 𝑠1 ln(𝜃1 + 𝜃2𝜏21)
+ 𝜃2𝑠1 (
𝜏21
𝜃1 + 𝜃2𝜏21
−
𝜏12
𝜃2 + 𝜃1𝜏12
)     
ln 𝛾2 =  𝑙𝑛
Φ2
𝑥2
+
𝑧
2
𝑠2𝑙𝑛
𝜃2
Φ2
+ Φ1 (𝑙2 −
𝑟2
𝑟1
𝑙1) − 𝑠2 ln(𝜃2 + 𝜃1𝜏12)
+ 𝜃1𝑠2 (
𝜏12
𝜃2 + 𝜃1𝜏12
−
𝜏21
𝜃1 + 𝜃2𝜏21
)     
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
64 
 
Fent els càlculs s’obté la taula 20: 
Taula 20: Coeficients d’activitat model UNIQUAC. 
x1 x2 ln ln  
0,000 1,000 - 0,0000 1,0000 1,0000 
0,019 0,981 0,8009 -0,0095 2,2276 0,9905 
0,077 0,923 0,6433 -0,0319 1,9028 0,9686 
0,133 0,867 0,5256 -0,0464 1,6914 0,9547 
0,140 0,860 0,5126 -0,0478 1,6697 0,9533 
0,205 0,795 0,4074 -0,0576 1,5029 0,9440 
0,260 0,740 0,3351 -0,0616 1,3980 0,9402 
0,310 0,690 0,2794 -0,0624 1,3224 0,9395 
0,320 0,680 0,2693 -0,0623 1,3091 0,9396 
0,358 0,642 0,2334 -0,0608 1,2629 0,9410 
0,420 0,580 0,1828 -0,0556 1,2005 0,9459 
0,462 0,538 0,1533 -0,0502 1,1656 0,9510 
0,501 0,499 0,1290 -0,0439 1,1376 0,9570 
0,586 0,414 0,0849 -0,0261 1,0886 0,9743 
0,638 0,362 0,0633 -0,0125 1,0654 0,9876 
0,651 0,349 0,0585 -0,0088 1,0603 0,9912 
0,679 0,321 0,0489 -0,0005 1,0501 0,9995 
0,717 0,283 0,0374 0,0117 1,0381 1,0118 
0,803 0,197 0,0175 0,0428 1,0176 1,0438 
0,879 0,121 0,0064 0,0742 1,0064 1,0770 
0,951 0,049 0,0010 0,1070 1,0010 1,1129 
1 0 0,0000 0,0000 1,0000 1,0000 
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Finalment, tal i com s’ha fet abans es calcula la composició en la fase gas de la 
mescla a partir de les lleis de Dalton i de Raoult obtenint la taula 21: 
Taula 21: Composicions en la fase gas model UNIQUAC. 
x1 x2 P (mmHg) y1 
0,000 1,000 759,9830 0,0000 
0,019 0,981 716,3724 0,1337 
0,077 0,923 825,9885 0,3699 
0,133 0,867 870,3443 0,4961 
0,140 0,860 810,1558 0,5108 
0,205 0,795 826,9925 0,6034 
0,260 0,740 827,2419 0,6617 
0,310 0,690 837,3796 0,7043 
0,320 0,680 801,2493 0,7132 
0,358 0,642 803,7817 0,7405 
0,420 0,580 825,2680 0,7787 
0,462 0,538 825,4840 0,8020 
0,501 0,499 818,9711 0,8220 
0,586 0,414 838,1921 0,8603 
0,638 0,362 827,4366 0,8817 
0,651 0,349 801,4980 0,8872 
0,679 0,321 775,9187 0,8982 
0,717 0,283 756,2686 0,9123 
0,803 0,197 765,7300 0,9412 
0,879 0,121 748,2767 0,9651 
0,951 0,049 734,2872 0,9863 
1,000 0,000 760,7260 1,0000 
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Es fa el gràfic equilibri líquid-vapor  i s’obté la figura 7.5: 
 
 
Taula 22: Equilibri líquid vapor model UNIQUAC. 
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7.4.5. Model UNIFAC. 
 
Per a calcular les composicions mitjançant aquest mètode s’utilitzen les 
equacions [5.74], [7.77], [5.78],[5.79],[5.80] , [5.81] i [5.82] , així com els 
paràmetres  R, S i l trobats anteriorment a l’apartat d’UNIQUAC. 
El primer pas és calcular la part residual a partir de l’equació [5.77]: 
ln 𝛾𝑖
𝑅 = ∑ 𝑣𝑘
𝑖
𝐶
𝑘=1
[ln Γ𝑘 − ln Γ𝑘
(𝑖)]  
 per fer-ho es comença amb el paràmetre  Psi, mitjançant l’equació [7.81]: 
Ψ𝑚𝑛 =  𝑒
−𝑎𝑚𝑛/𝑇 
On : 
𝑎𝑚𝑛 = Paràmetre d’interacció entre els grups funcionals m i n. 
T= Temperatura en K. 
El paràmetre   𝑎𝑚𝑛 es troba tabulat (9), i pren un valor o un altre depenent dels 
dos grups funcionals  que s’estiguin tractant. 
En aquest cas, tal i com es veu en la figura 7.23: 
Taula 23: Paràmetres model UNIFAC trobats a la literatura (9) 
Grup k Ri Si Grup m Grup n 𝒂𝒎𝒏 
CH3OH (1) 1.4311 1.432 H2O CH3OH -181 
H2O      (2) 1.4 0.92 CH3OH H2O 289.6 
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A continuació es calcula el paràmetre Ψ𝑚𝑛 , tal i com es veu en la taula 24. 
Taula 24: Paràmetre 𝚿𝒎𝒏 , en funció de la temperatura. 
x1 x2 T (K) Ψ12 Ψ21 
0,000 1,000 373 1,6246 0,4601 
0,019 0,981 369,56 1,6319 0,4567 
0,077 0,923 362,72 1,6471 0,4500 
0,133 0,867 358,38 1,6571 0,4457 
0,140 0,860 357,76 1,6585 0,4451 
0,205 0,795 354,51 1,6662 0,4418 
0,260 0,740 352,45 1,6712 0,4397 
0,310 0,690 350,86 1,6751 0,4381 
0,320 0,680 350,58 1,6758 0,4378 
0,358 0,642 349,54 1,6784 0,4367 
0,420 0,580 348,07 1,6820 0,4352 
0,462 0,538 347,09 1,6845 0,4341 
0,501 0,499 346,38 1,6863 0,4334 
0,586 0,414 344,70 1,6906 0,4316 
0,638 0,362 343,83 1,6929 0,4307 
0,651 0,349 343,59 1,6935 0,4305 
0,679 0,321 343,11 1,6947 0,4300 
0,717 0,283 342,41 1,6966 0,4292 
0,803 0,197 340,89 1,7006 0,4276 
0,879 0,121 339,66 1,7038 0,4263 
0,951 0,049 338,46 1,7071 0,4250 
1,000 0,000 337,70 1,7091 0,4242 
 
Un cop obtingut el valor del paràmetre Ψnm, es calculen els termes Θ𝑚
(𝑖) i Γ𝑘
(𝑖): 
Θ𝑖
(𝑖) =  
𝑆𝑖𝑣𝑖
(𝑖)
𝑆𝑖𝑣𝑖
(𝑖)
+ 𝑆𝑗𝑣𝑗
(𝑗)
 
Tant el metanol com l’aigua son components purs, només tenen un grup 
funcional el que fa que 𝑣𝑖
(𝑖)
= 1, per tant el paràmetre Θ𝑖 = 1: 
Θ1
(1) =  
1.4332 · 0.31
1.4332 · 0.31
= 1 
Θ2
(2) =  
0.92 · 0.69
0.92 · 0.69
= 1 
Per a totes les composicions. 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
69 
 
Seguidament es calcula el paràmetre Γ𝑘
(𝑖): 
Γ𝑘
(𝑖) =  𝑆𝑘 [1 − ln ( ∑ Θ𝑚
𝐶
𝑚=1
Ψ𝑚𝑘) − ∑
Θ𝑚Ψ𝑘𝑚
∑ Θ𝑛
𝐶
𝑛=1 Ψ𝑛𝑚
𝐶
𝑚=1
]   
Per al metanol serà: 
Γ𝐶𝐻3𝑂𝐻
(1) =  1.4332 [1 − ln(1) −
1
1
] = 0 
Per a totes les composicions. 
Com es pot veure, aquest paràmetre sempre serà 0 per a components purs, ja 
que fa referencia a la contribució de cada grup estructural (en aquest cas 
metanol i aigua), quan una molècula d’aquestes es troba completament 
rodejada per molècules d’i. En aquest cas però, només tenim molècules d’un 
tipus i per tant aquesta contribució és 0 tal i com s’ha demostrat. Es pot donar 
per suposat per tant que el paràmetreΓ𝐻2𝑂
(2) = 0 . 
Seguidament es calculen els paràmetres Γ𝑘, en aquest cas però és necessari 
conèixer els termes Xk, corresponents a la fracció molar de cada grup 
estructural en la mescla 
Per a calcular les fraccions molars de cada grup funcional (Xk): 
X1 =  
𝑣1
(𝑖)
𝑥1
𝑣1
(𝑖)
𝑥1 + 𝑣2
(𝑖)
𝑥2
 
Si s’agafa com a exemple de càlcul la composició x1=0.31  i x2=0.69: 
X1 =  
1 · 0.31
1 · 0.31 + 1 · 0.69
= 0.31 
De forma anàloga X2 = 0.69 
En aquest cas, com que els components són purs, els valors de les fraccions 
molars seran iguals a les fraccions molars del grup funcional. 
Seguidament es a calcula el paràmetre  Θ𝑖 
Θ1 =  
𝑆1𝑋1
𝑆1𝑋1 + 𝑆2𝑋2
=  
1.4332 · 0.31
1.4332 · 0.31 + 0.92 · 0.69
= 0.41173 
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De manera anàloga: 
Θ2 = 0.58827 
El paràmetre Γ𝑘 serà doncs: 
Γ𝑘 =  𝑆𝑘 [1 − ln ( ∑ Θ𝑚
𝐶
𝑚=1
Ψ𝑚𝑘) − ∑
Θ𝑚Ψ𝑘𝑚
∑ Θ𝑛
𝐶
𝑛=1 Ψ𝑛𝑚
𝐶
𝑚=1
]   
Γ𝐶𝐻3𝑂𝐻 = 1.4332 [1 − ln(0.41173 + 0.58827 · 0.43806)
− (
0.41173
0.41173 + 0.58827 · 0.43806
) + (
0.58827 · 1.6751
0.58827 + 0.41173 · 1.6751
)]  
=  0.02179 
De forma anàloga: 
Γ𝐻2𝑂 =  0.02299 
Si es fa el mateix càlcul per a cada valor de composició, tal i com s’aprecia a la 
taula 25: 
Taula 25: Paràmetres binaris de cada component per al model UNIFAC. 
θ CH3OH θ H2O lnΓCH3OH lnΓH2O 
0,0000 1,0000 0,2176 0,0000 
0,0293 0,9707 0,1893 0,0003 
0,1150 0,8850 0,1235 0,0034 
0,1929 0,8071 0,0817 0,0081 
0,2023 0,7977 0,0776 0,0087 
0,2866 0,7134 0,0480 0,0146 
0,3537 0,6463 0,0319 0,0192 
0,4117 0,5883 0,0218 0,0230 
0,4230 0,5770 0,0202 0,0237 
0,4649 0,5351 0,0150 0,0262 
0,5301 0,4699 0,0090 0,0296 
0,5722 0,4278 0,0063 0,0316 
0,6100 0,3900 0,0044 0,0331 
0,6880 0,3120 0,0019 0,0357 
0,7330 0,2670 0,0010 0,0367 
0,7440 0,2560 0,0009 0,0369 
0,7672 0,2328 0,0006 0,0373 
0,7979 0,2021 0,0003 0,0377 
0,8639 0,1361 4,9266E-05 0,0380 
0,9188 0,0812 -9,896E-06 0,0378 
0,9680 0,0320 -5,052E-06 0,0372 
1,0000 0,0000 0 0,0366 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
71 
 
Finalment es pot calcular la contribució residual, restant els paràmetres Γ𝑘
(𝑖) i 
els Γ𝑘. Ja que els paràmetres ln Γ𝑘
(𝑖) = 0, la contribució residual vindrà donada 
només pel paràmetre Γ𝑘: 
ln 𝛾𝑖
𝑅 =  ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝐶
𝑘=1
[ln Γ𝑘 − ln  Γ𝑘
(𝑖)] 
Fent el càlcul tal i com es veu en la taula 26 es troba el paràmetre residual: 
Taula 26: Paràmetre residual model UNIFAC. 
lnR1 lnR
0,2176 0,0000 
0,1893 0,0003 
0,1235 0,0034 
0,0817 0,0081 
0,0776 0,0087 
0,0480 0,0146 
0,0319 0,0192 
0,0218 0,0230 
0,0202 0,0237 
0,0150 0,0262 
0,0090 0,0296 
0,0063 0,0316 
0,0044 0,0331 
0,0019 0,0357 
0,0010 0,0367 
0,0009 0,0369 
0,0006 0,0373 
0,0003 0,0377 
4,9266E-05 0,0380 
-9,896E-06 0,0378 
-5,052E-06 0,0372 
0,0000 0,0366 
 
Un cop calculada la part residual, és el torn de trobar la part combinatòria, 
mitjançant l’equació [5.74]: 
ln 𝛾𝑖
𝐶 =  𝑙𝑛
Φ𝑖
𝑥𝑖
+
𝑧
2
𝑠1𝑙𝑛
𝜃𝑖
Φ𝑖
+ 𝑙𝑖 −
Φ𝑖
𝑥𝑖
∑ 𝑥𝑗𝑙𝑗
𝐶
𝑘=1
      
Els paràmetres Φ𝑖, 𝜃𝑖 i 𝑙𝑖, són els mateixos que en l’apartat UNIQUAC. 
Així doncs seguint l’exemple quan x1 = 0.31: 
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ln 𝛾1
𝐶 =  𝑙𝑛
0.31472
0.31
+
10
2
1.4332 𝑙𝑛
0.41152
0.31472
(−0.4416)
−
0.31472
0.31
(0.31 · (−0.4416) + 0.69 · 2) = 0.23332   
 
De forma anàloga: 
ln 𝛾2
𝐶 = 0.05798 
 
Fent el mateix per a totes les composicions, es troba  la part combinatòria tal i 
com es veu en la taula 27: 
Taula 27: Part combinatòria  model UNIFAC. 
lnC1 lnC
0,0000 0,0000 
0,5246 0,0003 
0,4543 0,0042 
0,3926 0,0118 
0,3853 0,0130 
0,3216 0,0267 
0,2732 0,0417 
0,2333 0,0580 
0,2258 0,0615 
0,1986 0,0757 
0,1586 0,1017 
0,1345 0,1211 
0,1141 0,1403 
0,0762 0,1863 
0,0572 0,2169 
0,0529 0,2248 
0,0443 0,2423 
0,0339 0,2669 
0,0158 0,3256 
0,0056 0,3811 
0,0008 0,4366 
0,0000 0,0000 
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Un cop calculades les dues contribucions, només  s’han de sumar per obtenir el 
coeficient d’activitat, com s’aprecia en la taula 28: 
 
 
 
Taula 28: Coeficient d’activitat model UNIFAC. 
ln1 ln2 1 2 
0,2176 0,0000 1,2431 1,0000 
0,7139 0,0006 2,0419 1,0006 
0,5778 0,0076 1,7821 1,0077 
0,4743 0,0199 1,6070 1,0201 
0,4629 0,0217 1,5886 1,0220 
0,3696 0,0413 1,4471 1,0421 
0,3050 0,0610 1,3567 1,0628 
0,2551 0,0810 1,2906 1,0843 
0,2460 0,0852 1,2789 1,0889 
0,2136 0,1019 1,2381 1,1073 
0,1677 0,1313 1,1825 1,1403 
0,1408 0,1527 1,1512 1,1649 
0,1186 0,1735 1,1259 1,1894 
0,0781 0,2219 1,0813 1,2485 
0,0582 0,2536 1,0600 1,2887 
0,0538 0,2618 1,0553 1,2992 
0,0449 0,2796 1,0459 1,3227 
0,0342 0,3046 1,0348 1,3560 
0,0158 0,3637 1,0160 1,4386 
0,0056 0,4190 1,0056 1,5204 
0,0008 0,4738 1,0008 1,6061 
0,0000 0,0366 1,0000 1,0373 
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Finalment, tal i com s’ha fet durant tots els exemples, es troba la pressió en 
cada punt i mitjançant la llei de Dalton i Raoult, es calcula la composició en la 
fase gas, com indicia la taula 29: 
Taula 29: Composició fase gas model UNIFAC. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 759,9830 0,0000 
0,019 750,6507 0,1222 
0,077 743,0929 0,3488 
0,133 737,5427 0,4723 
0,140 732,2965 0,4845 
0,205 735,2474 0,5746 
0,260 740,0925 0,6308 
0,310 743,6879 0,6725 
0,320 744,7040 0,6800 
0,358 747,3079 0,7067 
0,420 752,5916 0,7451 
0,462 753,6045 0,7685 
0,501 758,5997 0,7887 
0,586 761,0977 0,8292 
0,638 764,8519 0,8522 
0,651 764,8945 0,8578 
0,679 765,7994 0,8698 
0,717 765,0302 0,8857 
0,803 763,2321 0,9208 
0,879 763,2417 0,9513 
0,951 761,0458 0,9802 
1,000 760,7260 1,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor per al model UNIFAC, com 
s’aprecia en la figura 8: 
 
Figura 8: Equilibri Líquid-Vapor model UNIFAC. 
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7.4.6. Mescla ideal. 
 
L’últim que queda per veure és saber si es pot tractar aquesta mescla de forma 
ideal, mitjançant l’equació [4.3], és a dir, sense utilitzar cap coeficient d’activitat. 
Per fer-ho fa falta saber la pressió que hi ha en la columna, que és de 760 
mmHg tal i com indiquen Kurihara et al (6) en el seu experiment. 
Així doncs, per a calcular la composició en la fase gas: 
𝑃 · 𝑦𝑖 = 𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖                                                                                                                            
𝑦𝑖 =
𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖  
𝑃
 
Així doncs, tal i com es veu en la taula 30, la composició en la fase gas si 
considerem la mescla ideal serà  : 
Taula 30: Composició en la fase gas mescla ideal. 
x1 
Pº1 
(mmHg) 
y1 
0,000 2650,3915 0,0000 
0,019 2364,4123 0,0591 
0,077 1888,8218 0,1914 
0,133 1629,7928 0,2852 
0,140 1595,2849 0,2939 
0,205 1424,0303 0,3841 
0,260 1323,5093 0,4528 
0,310 1249,9715 0,5099 
0,320 1237,3761 0,5210 
0,358 1191,5032 0,5613 
0,420 1129,0579 0,6240 
0,462 1088,9447 0,6620 
0,501 1060,6228 0,6992 
0,586 996,0191 0,7680 
0,638 963,8623 0,8091 
0,651 955,1439 0,8182 
0,679 937,9026 0,8379 
0,717 913,2206 0,8616 
0,803 861,4707 0,9102 
0,879 821,3925 0,9500 
0,951 783,7927 0,9808 
1,000 760,4263 1,0006 
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Si es fa el gràfic, s’obté la figura 9: 
 
Figura 9: Gràfic d’equilibri si es considera mescla ideal. 
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7.5. Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
metanol(1)-aigua(2) amb el simulador Hysys. 
 
En aquest projecte es treballarà amb la versió 2.2 del programa. 
Per tal de procedir a trobar la composició de la fase gas en l’equilibri líquid-
vapor de la mescla mitjançant el simulador, el que es fa es triar el model 
desitjat, així com la composició de la nostra mescla tal i com s’ha explicat en 
l’apartat 6. Un cop escollit el model, es clica el botó “Enter simulation 
Environment” com s’indica en la figura 10. D’aquesta manera s’entra a la 
pàgina principal del programa. 
 
Figura 10. Com entrar al simulador un cop escollit el model. 
 
Un cop dins del simulador ja es pot començar a calcular l’equilibri per a cada 
model. 
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7.5.1. Model de Margules. 
 
Per a començar la simulació  s’insereix un corrent. Per fer-ho, es clica en la 
fletxa blava i s’arrastra fins a la pantalla de simulació,  tal i com es veu en la 
figura 11. Aquest corrent ha de tenir les condicions següents: una atmosfera de 
pressió, fracció de vapor igual a 0 (ja que entra líquid) i la composició x1 i x2  
desitjada.  En el nostre cas aquestes composicions seran les que s’han 
treballat en l’apartat durant tot l’apartat anterior.   Per tal d’introduir aquestes 
condicions, s’ha de clicar dues vegades sobre el corrent, quan ho fem s’obre 
una pestanya on es poden variar totes les condicions que es vulguin.  
 
 
Figura 11. Com inserir un corrent en Hysys. 
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Per tal de continuar amb la simulació s’omple el corrent amb la informació que 
s’ha especificat abans, tot seguint el que es mostra en la figura 12 i 13, on i 
com s’especificaran les condicions i la composició respectivament. 
 
 
Figura 12. Especificació de variables en Hysys 
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Figura 13. Especificació de la composició en Hysys. 
 
 
 
Un cop especificades les condicions i la composició, el programa 
automàticament calcula la composició en la fase gas, mitjançant les equacions 
que s’han presentat abans, en la figura 14 s’observa aquest resultat. 
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Figura 14. Composició en la fase gas mitjançant Hysys. 
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Si es segueix el mateix procediment per a totes les composicions s’obté la taula 
31, on es veu reflectit aquest càlcul. 
 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Taula 31. Càlcul composició fase gas model 
de Margules mitjançant Hysys. 
x1 y1 
0,0000 0,0000 
0,0190 0,1241 
0,0770 0,3624 
0,1330 0,4923 
0,1400 0,5048 
0,2050 0,5960 
0,2600 0,6504 
0,3100 0,6894 
0,3200 0,6963 
0,3580 0,7206 
0,4200 0,7549 
0,4620 0,7756 
0,5010 0,7935 
0,5860 0,8297 
0,6380 0,8508 
0,6510 0,8560 
0,6790 0,8671 
0,7170 0,8822 
0,8030 0,9165 
0,8790 0,9477 
0,9510 0,9783 
1,0000 1,0000 
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El gràfic de l’equilibri líquid-vapor es troba realitzat en la figura 15: 
 
 
Figura 15. Equilibri líquid-vapor model de Margules mitjançant Hysys. 
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7.5.2. Model de Van Laar. 
 
Seguint el mateix procediment però canviant de model, s’obtenen les dades de 
la fase gas del model de Van Laar tal i com es mostra en la taula 32. 
 
 
Taula 32. Càlcul composició fase gas model  de  
Van Laar mitjançant Hysys. 
x1 y1 
0,0000 0,0000 
0,0190 0,1243 
0,0770 0,3623 
0,1330 0,4918 
0,1400 0,5042 
0,2050 0,5952 
0,2600 0,6497 
0,3100 0,6888 
0,3200 0,6957 
0,3580 0,7202 
0,4200 0,7548 
0,4620 0,7756 
0,5010 0,7936 
0,5860 0,8300 
0,6380 0,8511 
0,6510 0,8563 
0,6790 0,8675 
0,7170 0,8825 
0,8030 0,9167 
0,8790 0,9477 
0,9510 0,9783 
1,0000 1,0000 
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Fent el gràfic d’equilibri líquid-vapor, s’obté la figura 16: 
 
 
Figura 16. Equilibri líquid-vapor model de Van Laar mitjançant Hysys. 
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7.5.3. Model de Wilson. 
 
Seguint el mateix procediment s’obté la taula  33, que ens dóna informació de 
la composició de la fase gas del model Wilson: 
 
 
Taula 33. Càlcul composició  fase gas  
del Model de Wilson mitjançant Hysys. 
x1 y1 
0,0000 0,0000 
0,0190 0,1244 
0,0770 0,3612 
0,1330 0,4891 
0,1400 0,5014 
0,2050 0,5912 
0,2600 0,6454 
0,3100 0,6844 
0,3200 0,6914 
0,3580 0,7160 
0,4200 0,7511 
0,4620 0,7723 
0,5010 0,7908 
0,5860 0,8281 
0,6380 0,8497 
0,6510 0,8550 
0,6790 0,8664 
0,7170 0,8817 
0,8030 0,9164 
0,8790 0,9476 
0,9510 0,9783 
1,0000 1,0000 
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Finalment es realitza el gràfic d’equilibri amb les dades obtingudes, tal i com 
mostra la figura 17: 
 
 
Figura 17. Gràfic equilibri líquid-vapor model de Wilson mitjançant Hysys. 
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7.5.4. Model NRTL. 
 
Seguint el mateix procediment explicat en el primer apartat, s’obtenen les 
dades d’equilibri del model NRTL, que són les reflectides en la taula 34. 
 
 
Taula 34. Càlcul composició  
model NRTL mitjançant Hysys. 
x1 y1 
0,0000 0,0000 
0,0190 0,1239 
0,0770 0,3627 
0,1330 0,4921 
0,1400 0,5045 
0,2050 0,5946 
0,2600 0,6483 
0,3100 0,6868 
0,3200 0,6937 
0,3580 0,7177 
0,4200 0,7520 
0,4620 0,7728 
0,5010 0,7909 
0,5860 0,8276 
0,6380 0,8491 
0,6510 0,8544 
0,6790 0,8657 
0,7170 0,8811 
0,8030 0,9160 
0,8790 0,9475 
0,9510 0,9783 
1,0000 1,0000 
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Finalment es realitza el gràfic d’equilibri líquid-vapor, tal i com mostra la figura 
18. 
 
 
Figura 18. Gràfic equilibri líquid-vapor del model NRTL mitjançant Hysys. 
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7.5.5. Model UNIQUAC. 
 
Es segueix exactament el mateix procediment que al començament, tenint en 
compte que s’ha de canviar el model de treball i s’obté la taula 35, que mostra 
les dades d’equilibri del model UNIQUAC: 
 
 
Taula 35. Càlcul composició fase gas  
model UNIQUAC mitjançant Hysys. 
x1 y1 
0,0000 0,0000 
0,0190 0,1244 
0,0770 0,3619 
0,1330 0,4909 
0,1400 0,5033 
0,2050 0,5941 
0,2600 0,6486 
0,3100 0,6878 
0,3200 0,6947 
0,3580 0,7193 
0,4200 0,7541 
0,4620 0,7751 
0,5010 0,7932 
0,5860 0,8299 
0,6380 0,8511 
0,6510 0,8563 
0,6790 0,8674 
0,7170 0,8825 
0,8030 0,9167 
0,8790 0,9477 
0,9510 0,9783 
1,0000 1,0000 
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Finalment, i com en els casos anteriors es grafiquen aquestes dades tal i com 
es veu en la figura 19, per tal d’obtenir el gràfic d’equilibri líquid-vapor. 
 
 
Figura 19. Gràfic d’equilibri líquid-vapor model UNIQUAC mitjançant Hysys. 
 
El programa  Hysys no té l’opció de  calcular la composició d’equilibri mitjançant 
el model UNIFAC, ja que només l’utilitza per generar els paràmetres d’energia 
que hem vist en l’apartat 6, per tant només es poden comparar les dades 
calculades a l’apartat 7 i les trobades en aquest apartat per als 5 primers 
models.  
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7.6. Comparació de resultats: Models termodinàmics/Hysys/Dades 
experimentals. 
 
Comparant els resultats obtinguts mitjançant els càlculs i mitjançant els Hysys 
amb les dades experimentals, es pot veure si realment les dades obtingudes 
són fiables. 
Per fer-ho, es calcularà l’error entre les dades experimentals i les obtingudes de 
forma manual i mitjançant el programa “Hysys”, a part també es farà un gràfic 
comparatiu. 
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7.6.1. Comparació model de Margules. 
 
Per a calcular l’error, si s’agafa com a exemple quan x1 = 0.31: 
% 𝑒𝑟𝑟𝑜𝑟 =  
𝑦𝑐𝑎𝑙𝑐 − 𝑦𝑒𝑥𝑝
𝑦𝑒𝑥𝑝
· 100 =  
0.682 − 0.683
0.683
· 100 =  −0,12 % 
Si es fa el mateix per a totes les composicions i per al Hysys, s’obté la taula 36: 
 
Taula 36. Dades experimentals i calculades model de Margules. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1265 0,1241 -7,6441 10,3797 
0,0770 0,368 0,3640 0,3624 -1,0914 1,5349 
0,1330 0,492 0,4908 0,4923 -0,2478 -0,0684 
0,1400 0,508 0,5031 0,5048 -0,9712 0,6373 
0,2050 0,594 0,5912 0,5960 -0,4679 -0,3284 
0,2600 0,647 0,6440 0,6504 -0,4593 -0,5283 
0,3100 0,683 0,6822 0,6894 -0,1240 -0,9249 
0,3200 0,690 0,6890 0,6963 -0,1498 -0,9044 
0,3580 0,713 0,7131 0,7206 0,0076 -1,0507 
0,4200 0,746 0,7476 0,7549 0,2132 -1,1821 
0,4620 0,768 0,7688 0,7756 0,1013 -0,9801 
0,5010 0,787 0,7872 0,7935 0,0258 -0,8197 
0,5860 0,826 0,8252 0,8297 -0,0932 -0,4481 
0,6380 0,848 0,8475 0,8508 -0,0583 -0,3257 
0,6510 0,852 0,8530 0,8560 0,1214 -0,4632 
0,6790 0,864 0,8649 0,8671 0,1007 -0,3576 
0,7170 0,882 0,8809 0,8822 -0,1254 -0,0188 
0,8030 0,922 0,9171 0,9165 -0,5364 0,5997 
0,8790 0,952 0,9490 0,9477 -0,3101 0,4564 
0,9510 0,981 0,9794 0,9783 -0,1620 0,2714 
1,0000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Si es fa el gràfic (figura 20), es veuen els punts calculats en vermell,  
l’experimental en verd  i les dades del Hysys en porpra. 
 
Figura 20. Comparació dades experimental i calculades model de Margules. 
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7.6.2. Comparació model de Van Laar. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs, amb les experimentals 
tal i com es veu en la taula  37: 
 
Taula 37. Dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 (calc) y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1274 0,1243 -7,0049 -9,2387 
0,0770 0,368 0,3637 0,3623 -1,1569 -1,5527 
0,1330 0,492 0,4893 0,4918 -0,5572 -0,0502 
0,1400 0,508 0,5014 0,5042 -1,2916 -0,7553 
0,2050 0,594 0,5891 0,5952 -0,8170 0,1970 
0,2600 0,647 0,6421 0,6497 -0,7503 0,4173 
0,3100 0,683 0,6807 0,6888 -0,3357 0,8463 
0,3200 0,690 0,6876 0,6957 -0,3441 0,8313 
0,3580 0,713 0,7121 0,7202 -0,1202 1,0032 
0,4200 0,746 0,7474 0,7548 0,1877 1,1736 
0,4620 0,768 0,7690 0,7756 0,1346 0,9888 
0,5010 0,787 0,7878 0,7936 0,1031 0,8421 
0,5860 0,826 0,8263 0,8300 0,0385 0,4891 
0,6380 0,848 0,8487 0,8511 0,0788 0,3709 
0,6510 0,852 0,8542 0,8563 0,2570 0,5099 
0,6790 0,864 0,8660 0,8675 0,2286 0,4023 
0,7170 0,882 0,8819 0,8825 -0,0153 0,0582 
0,8030 0,922 0,9175 0,9167 -0,4859 -0,5742 
0,8790 0,952 0,9490 0,9477 -0,3113 -0,4501 
0,9510 0,981 0,9792 0,9783 -0,1823 -0,2754 
1,0000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 21. 
 
 
Figura 21. Comparació dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
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7.6.3. Comparació model de Wilson. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs vistos en l’apartat 7, 
amb les experimentals tal i com es veu en la taula  38: 
Taula 38. Dades experimentals i calculades model de Wilson. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1278 0,1244 -6,7473 -9,1883 
0,0770 0,368 0,3629 0,3612 -1,3813 -1,8549 
0,1330 0,492 0,4868 0,4891 -1,0515 -0,5870 
0,1400 0,508 0,4989 0,5014 -1,7883 -1,3079 
0,2050 0,594 0,5855 0,5912 -1,4355 -0,4662 
0,2600 0,647 0,6381 0,6454 -1,3738 -0,2541 
0,3100 0,683 0,6767 0,6844 -0,9205 0,2073 
0,3200 0,690 0,6837 0,6914 -0,9177 0,2028 
0,3580 0,713 0,7084 0,7160 -0,6457 0,4203 
0,4200 0,746 0,7441 0,7511 -0,2487 0,6816 
0,4620 0,768 0,7662 0,7723 -0,2387 0,5645 
0,5010 0,787 0,7853 0,7908 -0,2147 0,4802 
0,5860 0,826 0,8246 0,8281 -0,1736 0,2528 
0,6380 0,848 0,8473 0,8497 -0,0812 0,1995 
0,6510 0,852 0,8529 0,8550 0,1078 0,3528 
0,6790 0,864 0,8649 0,8664 0,1018 0,2747 
0,7170 0,882 0,8810 0,8817 -0,1170 -0,0351 
0,8030 0,922 0,9170 0,9164 -0,5469 -0,6121 
0,8790 0,952 0,9487 0,9476 -0,3481 -0,4625 
0,9510 0,981 0,9790 0,9783 -0,1992 -0,2780 
1,0000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 22. 
 
 
Figura 22. Comparació dades experimentals i calculades model de Wilson. 
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7.6.4. Comparació model NRTL. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, amb 
les experimentals tal i com es veu en la taula  39: 
Taula 39.Dades experimentals i calculades model NRTL. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1170 0,1239 -14,5901 -9,5540 
0,0770 0,368 0,3567 0,3627 -3,0774 -1,4462 
0,1330 0,492 0,4939 0,4921 0,3963 0,0240 
0,1400 0,508 0,5075 0,5045 -0,0955 -0,6961 
0,2050 0,594 0,6048 0,5946 1,8206 0,1032 
0,2600 0,647 0,6623 0,6483 2,3684 0,2071 
0,3100 0,683 0,7027 0,6868 2,8780 0,5572 
0,3200 0,690 0,7097 0,6937 2,8557 0,5303 
0,3580 0,713 0,7341 0,7177 2,9634 0,6659 
0,4200 0,746 0,7676 0,7520 2,8899 0,8092 
0,4620 0,768 0,7870 0,7728 2,4778 0,6266 
0,5010 0,787 0,8033 0,7909 2,0697 0,4933 
0,5860 0,826 0,8352 0,8276 1,1104 0,1983 
0,6380 0,848 0,8531 0,8491 0,6022 0,1281 
0,6510 0,852 0,8575 0,8544 0,6479 0,2795 
0,6790 0,864 0,8670 0,8657 0,3426 0,2006 
0,7170 0,882 0,8798 0,8811 -0,2472 -0,1040 
0,8030 0,922 0,9100 0,9160 -1,2980 -0,6528 
0,8790 0,952 0,9398 0,9475 -1,2795 -0,4730 
0,9510 0,981 0,9731 0,9783 -0,8088 -0,2724 
1,0000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 23. 
 
 
Figura 23. Comparació dades experimentals i calculades model NRTL. 
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7.6.5. Comparació model UNIQUAC. 
Es comparen  les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, 
amb les experimentals tal i com es veu en la taula  40: 
Taula 40. Dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1337 0,1244 -2,4131 -9,2124 
0,0770 0,368 0,3699 0,3619 0,5166 -1,6568 
0,1330 0,492 0,4961 0,4909 0,8346 -0,2152 
0,1400 0,508 0,5108 0,5033 0,5526 -0,9232 
0,2050 0,594 0,6034 0,5941 1,5872 0,0145 
0,2600 0,647 0,6617 0,6486 2,2665 0,2471 
0,3100 0,683 0,7043 0,6878 3,1201 0,6968 
0,3200 0,690 0,7132 0,6947 3,3684 0,6868 
0,3580 0,713 0,7405 0,7193 3,8524 0,8783 
0,4200 0,746 0,7787 0,7541 4,3864 1,0819 
0,4620 0,768 0,8020 0,7751 4,4253 0,9185 
0,5010 0,787 0,8220 0,7932 4,4459 0,7898 
0,5860 0,826 0,8603 0,8299 4,1477 0,4676 
0,6380 0,848 0,8817 0,8511 3,9739 0,3614 
0,6510 0,852 0,8872 0,8563 4,1315 0,5026 
0,6790 0,864 0,8982 0,8674 3,9588 0,3990 
0,7170 0,882 0,9123 0,8825 3,4300 0,0579 
0,8030 0,922 0,9412 0,9167 2,0813 -0,5741 
0,8790 0,952 0,9651 0,9477 1,3730 -0,4535 
0,9510 0,981 0,9863 0,9783 0,5354 -0,2797 
1,0000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 24, en verd les dades experimentals i en vermell les calculades: 
 
 
Figura 24. Comparació dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
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7.6.6. Comparació model UNIFAC. 
 
Tal i com s’ha esmentat abans mitjançant aquest model només tenim les dades 
calculades en l’apartat 7, si les comparem amb les experimentals obtenim la 
taula 41: 
Taula 41. Dades experimentals i calculades model UNIFAC. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
% error  
(calc) 
0,0000 0,000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,137 0,1222 -10,8017 
0,0770 0,368 0,3488 -5,2182 
0,1330 0,492 0,4723 -4,0072 
0,1400 0,508 0,4845 -4,6243 
0,2050 0,594 0,5746 -3,2711 
0,2600 0,647 0,6308 -2,5052 
0,3100 0,683 0,6725 -1,5440 
0,3200 0,690 0,6800 -1,4523 
0,3580 0,713 0,7067 -0,8832 
0,4200 0,746 0,7451 -0,1184 
0,4620 0,768 0,7685 0,0674 
0,5010 0,787 0,7887 0,2102 
0,5860 0,826 0,8292 0,3877 
0,6380 0,848 0,8522 0,4977 
0,6510 0,852 0,8578 0,6862 
0,6790 0,864 0,8698 0,6685 
0,7170 0,882 0,8857 0,4192 
0,8030 0,922 0,9208 -0,1280 
0,8790 0,952 0,9513 -0,0721 
0,9510 0,981 0,9802 -0,0819 
1,0000 1,000 1,0000 0,0000 
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Finalment, tal i com es veu en la figura 25, es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor: 
 
Figura 25. Equilibri líquid-vapor model UNIFAC. 
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7.6.7. Comparació Ideal. 
 
Tal i com es mostra en la taula 42: 
Taula 42. Comparació valors experimentals i calculats: 
x1 (exp) y1 (exp) % error 
(calc) 
0,0000 0,0000 0,0000 
0,0190 0,0591 -56,8538 
0,0770 0,1914 -47,9980 
0,1330 0,2852 -42,0297 
0,1400 0,2939 -42,1519 
0,2050 0,3841 -35,3344 
0,2600 0,4528 -30,0186 
0,3100 0,5099 -25,3504 
0,3200 0,5210 -24,4927 
0,3580 0,5613 -21,2818 
0,4200 0,6240 -16,3602 
0,4620 0,6620 -13,8068 
0,5010 0,6992 -11,1596 
0,5860 0,7680 -7,0238 
0,6380 0,8091 -4,5829 
0,6510 0,8182 -3,9723 
0,6790 0,8379 -3,0160 
0,7170 0,8616 -2,3184 
0,8030 0,9102 -1,2785 
0,8790 0,9500 -0,2095 
0,9510 0,9808 -0,0232 
1,0000 1,0006 0,0561 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri i es compara amb les dades experimentals, 
com mostra la figura 26: 
 
Figura 26. Comparació equilibri líquid-vapor si es considera ideal. 
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7.6.8. Conclusions: 
 Comparant els càlculs que hem anat realitzant al llarg dels apartats 8 i 9 
amb les dades experimentals, ens dona una visió  gràfica del que passa; 
en la majoria de casos els tres resultats es sobreposen, el que ens 
indica que les dades experimentals es corresponen amb les calculades i 
amb les obtingudes pel “Hysys”, i per tant el primer cop de vista ens diu 
que els resultats són acceptables. 
 La bonança del resultats però es veurà en l’apartat 11, ja que és on es 
calculen els plats i el diàmetre i per tant és on es podrà apreciar si les 
dades obtingudes fan variar els paràmetres de la columna. 
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7.7. Disseny d’una columna de destil·lació industrial pels diferents 
models. 
 
Per a realitzar els càlculs de dissenys de la columna de destil·lació, es farà 
servir el mètode de Lewis-Sorel per a calcular el nombre de plats necessaris 
per assolir el nostre objectiu de puresa. Per al diàmetre es farà servir una 
equació que es presentarà més endevinat. 
El mètode de Lewis-Sorel es basa en un balanç de matèria en la part superior 
de la nostra columna i en la part inferior de la mateixa. D’aquesta manera 
mitjançant aquest mètode s’obtenen dues expressions que depenen del cabal 
d’entrada (F) de sortida de destil·lat (D), el cabal de sortida de residu (W), el 
cabal de líquid que baixa del plat n (Ln) i el cabal de vapor que puja del plat n 
(Vn), així com de les composicions de cada cabal (xF,xD i xW). Fent un esquema 
del destil·lador tal i com es veu en la figura 27: 
 
Figura 27. Balanç de matèria del destil·lador 
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En la figura 28 es pot apreciar el cabal que hi ha entre els plats, on n és el plat 
que s’està treballant,  yn la composició en la fase gas, xn la composició en la 
fase líquida, Ln el cabal de líquid i Vn el cabal de vapor:  
 
Figura 28. Balanç de matèria entre plats. 
 
 
Així doncs, el balanç de matèria que es produeix en els plats és el següent: 
𝐿𝑛+1 + 𝑉𝐴−1 = 𝑉𝑛 + 𝐿𝑛                                                                                    [7.1]                                                                                             
𝐿𝑛+1 · 𝑥𝑛+1 + 𝑉𝐴−1 · 𝑦𝑛−1 = 𝑉𝐴 · 𝑦𝐴 + 𝐿𝑛 · 𝑥𝐴                                                    [7.2]                      
 
Aplicant aquest balanç a la zona superior del destil·lador, obtenim dues zones; 
la zona I i la zona II. La zona I és la superior, en aquesta zona el balanç queda 
de la següent forma: 
 𝑉𝐴 = 𝐷 + 𝐿𝐴+1                                                                                               [7.3]                           
𝑉𝐴 · 𝑦𝐴 = 𝐷 · 𝑥𝐷 + 𝐿𝑛+1 · 𝑥𝑛+1                                                                         [7.4]                       
Ja que és el plat superior i per tant la composició final del vapor (𝑦𝐴) ha de ser 
igual a la composició de líquid que surt pel destil·lat (𝑥𝐷). 
 
Si s’aïlla la composició en la fase gas (𝑦𝑛), per tal de facilitar-ne el càlcul, s’obté 
la següent expressió: 
yn+1 
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yn 
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𝑦𝑛 =
𝐿𝑛
𝑉𝑛
· 𝑥𝑛+1 +
𝐷
𝑉𝑛
𝑥𝐷                                                                                     [7.5]                          
Com es pot apreciar, aquesta equació depèn del cabal  de vapor que surt del 
plat (Vn), aquesta és una variable que es pot calcular mitjançant un balanç de 
matèria, però si es coneix el reflux es pot substituir per aquest, facilitant el 
càlcul: 
𝐿𝑛
𝑉𝑛
=  
𝑅𝑒
𝑅𝑒 + 1
                                                                                                                                          [7.6] 
𝐷
𝑉𝑛
=
1
𝑅𝑒 + 1
                                                                                                                                            [7.7] 
Així doncs a l’equació  [11.5] es poden substituir les equacions [11.6] i [11.7], 
obtenint l’equació final per al càlcul de plats que s’utilitzarà en la zona I. 
𝑦𝑛 =
𝑅𝑒
𝑅𝑒 + 1
· 𝑥𝑛+1 +
1
𝑅𝑒 + 1
𝑥𝐷                                                                                                         [7.8] 
Un cop definida la zona superior, es fa el mateix amb la zona inferior o zona II. 
El balanç en la zona inferior és el següent: 
𝐿𝑚 = 𝑊 + 𝑉𝑚                                                                                                   [7.9]                         
𝐿𝑚+1 · 𝑥𝑚+1 = 𝑊 · 𝑥𝑤 + 𝑉𝑚 · 𝑦𝑚                                                                      [7.10]                    
Si s’aïlla la composició en la fase gas tal i com s’ha fet abans: 
𝑦𝑚 =
𝐿𝑚+1
𝑉𝑚
· 𝑥𝑚+1 −
𝑊
𝑉𝑚
𝑥𝑤                                                                                                                [7.11] 
En aquest cas, no hi ha cap relació amb el reflux que ens pugui servir, per tant s’haurà 
de fer un balanç de matèria per obtenir les dades que ens falten, tal i com es veurà 
més endavant. 
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Pel que fa al càlcul del diàmetre de la columna de destil3Lació s’usarà una 
equació general que pren la següent forma: 
𝐷 =  √
4 · 𝑊 · 22.4 · (273 + 𝑡) · 760
𝜋 · 𝑢 · 3600 · 𝑃 · 273
                                                                               [7.12] 
On: 
D : Diàmetre (m). 
t : Temperatura (ºC) en la part superior de la columna. 
P : Pressió mitja (mmHg). 
U : Velocitat del vapor (m/s). 
W : Cabal molar del vapor (kmol/h).  
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7.7.1. Càlcul de plats. 
 
Per a calcular els plats necessaris, és imprescindible treballar amb un cas 
específic, ja que el número varia depenent dels cabals i de la separació 
desitjada, així doncs en el nostre cas: 
Es vol rectificar una mescla que conté 25% de metanol (xF =0.25) i 75% d’aigua, 
per obtenir un producte de cua amb un 99%  (xD = 0.99)  de metanol. La raó de 
reflux extern és de 3.5 (Re = 3.5), i l’aliment entra líquid a la temperatura 
d’ebullició. Es vol obtenir un residu de composició 5% de metanol (xW = 0.05). 
Seguint el mètode de Lewis-Sorel explicat anteriorment: 
Per a la zona superior, la composició en la fase gas es farà servir l’equació 
[7.8]: 
𝑦𝑛 =
𝑅𝑒
𝑅𝑒 + 1
· 𝑥𝑛+1 +
1
𝑅𝑒 + 1
𝑥𝐷 
 
- Càlcul de plats per a les dades experimentals: 
Si es comença per l’últim plat, la composició del líquid i la del gas serà la 
mateixa, per tant  
𝑥𝐷 = 𝑦1 = 0.99  
Per començar el procediment, es necessita el diagrama d’equilibri x-y, es traça 
una línia quan y=0.99 fins que arriba a la corba, i es mira el valor de x. 
En el primer cas : 𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.97 
Un cop es té aquest valor, s’utilitza l’equació [11.8] 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.97 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.97 
𝑦2 = 0.97  →  𝑥2 = 0.92 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.92 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.94 
𝑦3 = 0.94  →  𝑥3 = 0.85 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.85 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.88 
𝑦4 = 0.88 →  𝑥4 = 0.72 
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𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.72 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.78 
𝑦5 = 0.78  →  𝑥5 = 0.48 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.48 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.59 
𝑦6 = 0.59  →  𝑥6 = 0.20 
En aquest punt es fa el canvi d’equació, com que hi ha paràmetres que ens són 
desconeguts, Lm,Vm, i W, el que es fa és realitzar un balanç de matèria en 
aquesta zona , triant com a base de càlcul que entra d’aliment   F = 100 kmol/h. 
F=D+W 
F·xF = D·xD+W·xW 
100=D+W 
100·0.25=D·0.99+W·0.05 
Resolent el sistema d’equacions: 
D=21.274 kmol/h 
W=78.726 kmol/h 
Utilitzant la definició de reflux: 
𝐿𝑛
𝐷
= 𝑅𝑒 
𝐿𝑛 = 21.274·3.5 = 74.46 kmol/h 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
115 
 
Per trobar Lm, es suma Ln amb l’entrada F : 
Lm=74.46+100 = 174.46 kmol/h 
Finalment es calcula Vm, que serà la resta entre Lm i la sortida: 
Vm=147.46-78.726 = 95.73 kmol/h 
L’equació resultant serà la [7.11]: 
𝑦𝑚 =
147.46
95.734
· 𝑥𝑚 −
78.726
95.734
0.05 
𝑦7 =
147.46
95.734
· 0.20 −
78.726
95.734
0.05 = 0.33 
𝑦7 = 0.33  →  𝑥7 = 0.06 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.06 −
78.726
95.734
0.05 = 0.07 
𝑦8 = 0.07  →  𝑥8 = 0.01 
Mitjançant aquest mètode, fan falta 8 etapes, és a dir 7 plats més el calderí. 
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- Càlcul número de plats model de Margules: 
El procediment és exactament igual: 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.90 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.90 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.92 
𝑦4 = 0.92  →  𝑥4 = 0.81 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.81 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.85 
𝑦5 = 0.85  →  𝑥5 = 0.66 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.66 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.73 
𝑦6 = 0.73  →  𝑥6 = 0.40 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.40 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.53 
𝑦7 = 0.53  →  𝑥7 = 0.16 
 
Aquest valor és pròxim a xF, per tant canviem el mètode de càlcul: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.16 −
78.726
95.734
0.05 = 0.26 
𝑦8 = 0.26 →  𝑥8 = 0.05 
En aquest cas, fan falta 8 etapes, és a dir 7 plats més un calderí. 
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- Model de Van Laar: 
 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.90 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.90 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.92 
𝑦4 = 0.92  →  𝑥4 = 0.80 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.80 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.84 
𝑦5 = 0.84 →  𝑥5 = 0.60 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.60 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.69 
𝑦6 = 0.69  →  𝑥6 = 0.33 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.33 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.48 
𝑦7 = 0.48  →  𝑥7 = 0.13 
Canvi de mètode: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.13 −
78.726
95.734
0.05 = 0.20 
𝑦8 = 0.20  →  𝑥8 = 0.03 
En aquest cas, 7 plats més el calderí. 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
118 
 
- Model de Wilson: 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.90 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.90 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.92 
𝑦4 = 0.92  →  𝑥4 = 0.80 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.80 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.84 
𝑦5 = 0.84 →  𝑥5 = 0.62 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.62 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.70 
𝑦6 = 0.70  →  𝑥6 = 0.34 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.34 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.48 
𝑦7 = 0.48  →  𝑥7 = 0.13 
Es fa el canvi: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.13 −
78.726
95.734
0.05 = 0.20 
𝑦8 = 0.20  →  𝑥8 = 0.03 
Faran falta 7 plats més calderí. 
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- Càlcul número de plats model NRTL 
 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.96 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.96 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.97 
𝑦3 = 0.97  →  𝑥3 = 0.94 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.94 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.95 
𝑦4 = 0.95  →  𝑥4 = 0.89 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.89 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.91 
𝑦5 = 0.91  →  𝑥5 = 0.78 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.78 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.83 
𝑦6 = 0.83  →  𝑥6 = 0.54 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.54 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.64 
𝑦7 = 0.64  →  𝑥7 = 0.24 
Fem el canvi d’equació: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.24 −
78.726
95.734
0.05 = 0.40 
𝑦8 = 0.40  →  𝑥8 = 0.09 
𝑦9 =
147.46
95.734
· 0.09 −
78.726
95.734
0.05 = 0.12 
𝑦9 = 0.12  →  𝑥9 = 0.02 
 
Es necessiten 8 plats més el calderí. 
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- Càlcul número de plats model UNIQUAC: 
 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.95 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦2 = 0.96 →  𝑥2 = 0.85 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.85 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.88 
𝑦3 = 0.88 →  𝑥3 = 0.64 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.64 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.72 
𝑦4 = 0.72  →  𝑥4 = 0.34 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.34 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.48 
𝑦5 = 0.48  →  𝑥5 = 0.13  
Canviem el mètode de càlcul: 
𝑦6 =
147.46
95.734
· 0.13 −
78.726
95.734
0.05 = 0.20 
𝑦6 = 0.20  →  𝑥6 = 0.03 
5 plats més calderí. 
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- Càlcul número de plats model UNIFAC: 
 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.97 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.97 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.97 
𝑦2 = 0.97  →  𝑥2 = 0.92 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.92 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.94 
𝑦3 = 0.94 →  𝑥3 = 0.85 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.85 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.88 
𝑦4 = 0.88  →  𝑥4 = 0.71 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.71 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.77 
𝑦5 = 0.77 →  𝑥5 = 0.46  
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.46 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.58 
𝑦6 = 0.58 →  𝑥6 = 0.21  
 
Canviem el mètode de càlcul: 
𝑦7 =
147.46
95.734
· 0.21 −
78.726
95.734
0.05 = 0.34 
𝑦7 = 0.34  →  𝑥7 = 0.07 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.07 −
78.726
95.734
0.05 = 0.09 
𝑦8 = 0.09  →  𝑥8 = 0.01 
 
En aquest últim cas calen 7 plats més el calderí. 
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Pel que fa amb el càlcul mitjançant les dades obtingudes amb el programa 
HYSYS: 
 
- Model de Margules: 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.96 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.91 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.91 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.93 
𝑦4 = 0.91  →  𝑥4 = 0.84 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.84 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.87 
𝑦5 = 0.87  →  𝑥5 = 0.69 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.69 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.76 
𝑦6 = 0.76  →  𝑥6 = 0.43 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.43 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.55 
𝑦7 = 0.55  →  𝑥7 = 0.17 
Canviem el mètode de càlcul: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.17 −
78.726
95.734
0.05 = 0.27 
𝑦8 = 0.27 →  𝑥8 = 0.05 
En aquest cas, fan falta 8 etapes, és a dir 7 plats més un calderí. 
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- Model de Van Laar: 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.91 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.91 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.93 
𝑦4 = 0.93  →  𝑥4 = 0.84 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.84 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.87 
𝑦5 = 0.87 →  𝑥5 = 0.68 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.68 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.75 
𝑦6 = 0.75  →  𝑥6 = 0.42 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.42 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.55 
𝑦7 = 0.55  →  𝑥7 = 0.17 
 
Canvi de mètode: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.17 −
78.726
95.734
0.05 = 0.27 
𝑦8 = 027  →  𝑥8 = 0.05 
En aquest cas, 7 plats més el calderí. 
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- Model de Wilson: 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.91 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.91 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.93 
𝑦4 = 0.93  →  𝑥4 = 0.84 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.84 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.87 
𝑦5 = 0.87 →  𝑥5 = 0.69 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.69 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.76 
𝑦6 = 0.76  →  𝑥6 = 0.44 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.44 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.56 
𝑦7 = 0.56  →  𝑥7 = 0.18 
Es fa el canvi: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.18 −
78.726
95.734
0.05 = 0.29 
𝑦8 = 0.29  →  𝑥8 = 0.05 
7 plats més calderí. 
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- Model  NRTL 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.91 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.91 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.93 
𝑦4 = 0.93  →  𝑥4 = 0.84 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.84 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.87 
𝑦5 = 0.87 →  𝑥5 = 0.69 
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.69 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.76 
𝑦6 = 0.76  →  𝑥6 = 0.44 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.44 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.56 
𝑦7 = 0.56  →  𝑥7 = 0.18 
 
Fem el canvi d’equació: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.18 −
78.726
95.734
0.05 = 0.29 
𝑦8 = 0.29  →  𝑥8 = 0.05 
 
Es necessiten 7  plats més el calderí. 
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- Model UNIQUAC: 
 
𝑦1 = 0.99  →  𝑥1 = 0.98 
𝑦2 =
3.5
3.5 + 1
· 0.98 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.98 
𝑦2 = 0.98  →  𝑥2 = 0.95 
𝑦3 =
3.5
3.5 + 1
· 0.95 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.96 
𝑦3 = 0.96  →  𝑥3 = 0.91 
𝑦4 =
3.5
3.5 + 1
· 0.91 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.93 
𝑦4 = 0.93  →  𝑥4 = 0.84 
𝑦5 =
3.5
3.5 + 1
· 0.84 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.87 
𝑦5 = 0.87  →  𝑥5 = 0.68  
𝑦6 =
3.5
3.5 + 1
· 0.68 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.75 
𝑦6 = 0.75 →  𝑥6 = 0.41 
𝑦7 =
3.5
3.5 + 1
· 0.41 +
1
3.5 + 1
0.99 = 0.54 
𝑦7 = 0.54  →  𝑥7 = 0.16 
 
Canviem el mètode de càlcul: 
𝑦8 =
147.46
95.734
· 0.16 −
78.726
95.734
0.05 = 0.25 
𝑦8 = 0.25  →  𝑥8 = 0.04 
7 plats més calderí. 
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En resum, el nombre de plats necessaris per a cada model són els que es 
mostren en la taula 43: 
 
Taula 43. Comparació dels números de plats necessaris depenent del model elegit. 
Model Nº plats calculat Nº plats Hysys 
Margules 7+1 7+1 
Van Laar 7+1 7+1 
Wilson 7+1 7+1 
NRTL 8+1 7+1 
UNIQUAC 5+1 7+1 
UNIFAC 7+1 - 
Experimental 7+1 - 
 
 
7.7.2. Càlcul del diàmetre de la columna. 
Pel que fa al càlcul d ela columna, es fa servir l’equació [7.12]. 
𝐷 =  √
4 · 𝑊 · 22.4 · (273 + 𝑡) · 760
𝜋 · 𝑢 · 3600 · 𝑃 · 273
 
En tots els casos, la temperatura serà la mateixa, ja que s’agafa la de l´últim 
plat i correspon a la temperatura d’ebullició del metanol : 64.5ºC. 
El cabal molar de vapor també serà igual en tots els casos i és el mateix que 
s’ha calculat anteriorment mitjançant el balanç de matèria: W=74.46  kmol/h. 
La velocitat de vapor s’ha considerat de u = 0.6 m/s, ja que és la velocitat amb 
la que es treballa normalment. Aquest paràmetre però es pot canviar fàcilment 
en l’equació, per tant si interessa augmentar o disminuir només cal canviar-ho. 
Així doncs l’únic paràmetre que varia al llarg dels mètodes serà el de la pressió 
mitja en la columna. Aquest valor s’obté fent la mitja dels valors de la pressió 
que s’ha trobat en l’apartat 8. 
Pel que fa als valor de la pressió en el cas de les dades experimentals, la 
pressió amb la qual es va fer l’experiment era de 760mmHg, per tant s’agafa 
aquesta dada com a pressió de la columna. 
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Comparant els valors obtinguts mitjançant tots els mètodes, veiem que les 
pressions són les que es mostren en la taula 7.44: 
 
 
Taula 44. Pressió mitjana a la columna depenent del model. 
Model Pressió mitja (mmHg) 
Margules 768,89 
Van Laar 766,92 
Wilson 763,99 
NRTL 799,36 
UNIQUAC 806,97 
UNIFAC 756,10 
Experimental 760,00 
 
Un cop obtingudes les pressions es pot procedir a calcular el diàmetre per a 
cada mètode: 
Si s’agafa com a exemple el model de Margules: 
𝐷 =  √
4 · 74.46 · 22,4 · (273 + 64,69) · 760
𝜋 · 0,6 · 3600 · 768,89 · 273
=  √
1.810.330.998
1.424.395.141
= 1.127 𝑚 
Seguint el mateix procediment s’obté la taula 7.45, on es veuen les diferències 
de diàmetres depenent del model utilitzat: 
Taula 45. Diàmetre de la columna per a cada model. 
Model Diàmetre (m) 
Margules 1,127 
Van Laar 1,129 
Wilson 1,131 
NRTL 1,106 
UNIQUAC 1,100 
UNIFAC 1,137 
Experimental 1,134 
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7.7.3. Comparació cost econòmic. 
Els plats són l’element més important a l’hora de dissenyar una columna de 
destil·lació, ja que són els que afavoreixen la separació dels components. 
Hi ha moltes de classes de plats, però en aquest projecte ens centrem en els 
plats perforats (figura 29), plats de vàlvules (figura 30) i els plats de campana 
de  barboteig (figura 31). 
 
Figura 29. Plat perforat. 
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Figura 30. Plat de vàlvules. 
 
 
 
Figura 31. Plat de campana barboteig. 
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La diferència principal que hi ha entre els plats, és la que veu a simple vista.  
Els plats perforats, com el seu nom indica, són plats en els quals s’han realitzat 
uns forats de la mateixa  mida. 
Els plats de vàlvula, són els plats en els quals s’han instal·lat unes vàlvules que 
dificulten el pas del vapor a la següent  etapa, cosa que afavoreix que les dues 
fases (líquid i vapor) interaccionin més i que per tant s’assoleixi una millor 
separació. 
Per últim, els plats de barboteig, són uns plats en els quals s’hi afegeix una 
campana, que a l’igual que la vàlvula afavoreix el contacte entre fases. 
Els costos orientatius per al diàmetre calculats segons l’empresa “Sulzer” són 
de : 
1.200€ per a plats perforats. 
1.600€ per a plats de vàlvules. 
1.900€ per a plats de barboteig. 
El rendiment dels plats són del 70%, sabent aquestes dades es pot calcular el 
nombre de plats reals necessaris per a portar a terme la separació: 
Agafant com a exemple el cas del model de Margules: 
Fan falta 7 plats teòrics aplicant el rendiment: 
7/0,7 = 10 plats reals. 
Així doncs es pot calcular el preu per a cada model com es veu en la taula 46 
per a les dades calculades i a la 47 per a les dades obtingudes amb “Hysys” 
 
Taula 46. Cost dels plats mitjançant dades calculades. 
Model Plats reals (calculat) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 10 12.000 16.000 19.000 
Van Laar 10 12.000 16.000 19.000 
Wilson 10 12.000 16.000 19.000 
NRTL 12 14.400 19.200 22.800 
UNIQUAC 8 9.600 12.800 15.200 
UNIFAC 10 12.000 16.000 19.000 
Experimental 10 12.000 16.000 19.000 
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Taula 47. Cost mitjançant dades de “Hysys”. 
Model Plats reals (Hysys) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 10 12.000 16.000 19.000 
Van Laar 10 12.000 16.000 19.000 
Wilson 10 12.000 16.000 19.000 
NRTL 10 12.000 16.000 19.000 
UNIQUAC 10 12.000 16.000 19.000 
 
Un cop conegut el cost dels plats, sabent la separació que hi ha entre aquests 
podem conèixer l’alçària de la columna. A partir de l’alçària  i el diàmetre, es pot 
calcular el volum d’acer necessari, i finalment el cost aproximat de la columna. 
També es calcular el preu de l’aïllant, tot i que en aquest treball no es farà el 
càlcul d’aïllant necessari. 
Les característiques de la columna són les següents: 
- Una primera làmina d’acer de 4 cm de gruix. 
- Una capa de llana de roca com a aïllant de 20cm de gruix. 
- Una segona làmina d’acer de 4 cm de gruix. 
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Si es fa un dibuix de la secció de la columna (figura 32), s’observa millor 
l’amplada de la columna: 
 
Figura 32. Secció columna de destil·lació. 
 
Així doncs, sabent el diàmetre de la columna (calculat abans), s’afegeix tal i 
com es mostra en la taula 48. 
Taula 48. Diàmetres després del gruix i aïllant. 
Model D1 (m) D2 (m) D3 (m) D4 (m) 
Margules 1,127 1,207 1,607 1,687 
Van Laar 1,129 1,209 1,609 1,689 
Wilson 1,131 1,211 1,611 1,691 
NRTL 1,106 1,186 1,586 1,666 
UNIQUAC 1,100 1,180 1,580 1,660 
UNIFAC 1,137 1,217 1,617 1,697 
Experimental 1,134 1,214 1,614 1,694 
 
Aïllant. 
Acer. 
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Un cop calculats els diàmetres, es calcula l’alçària de la columna com es 
mostra en la taula 7.49, sabent que la separació entre plats és de 0.61m. 
Taula 49. Alçària columna per a cada model. 
Model Nº plats c Nº plats H Alçària c (m) Alçària H 
(m) 
Margules 10+1 10+1 6,10 6,10 
Van Laar 10+1 10+1 6,10 6,10 
Wilson 10+1 10+1 6,10 6,10 
NRTL 12+1 10+1 7,32 6,10 
UNIQUAC 8+1 10+1 4,88 6,10 
UNIFAC 10+1 - 6,10 - 
Experimental 10+1 - 6,10 - 
 
A continuació es calcula el volum d’acer inoxidable necessari, considerant que 
el destil·lador és un cilindre: 
Per fer-ho calculem primer el volum de la primera làmina i desprès el de la 
segona làmina. Finalment es sumen: 
Si agafem com a exemple les dades pel cas experimental: 
𝑉1 =  𝜋 · 𝑟2
2 · ℎ − 𝜋 · 𝑟1
2 · ℎ =  𝜋 · 0,606972 · 6,1 − 𝜋 · 0,566972 · 6,1 
𝑉2 = 𝜋 · 𝑟4
2 · ℎ − 𝜋 · 𝑟3
2 · ℎ =  𝜋 · 0,846972 · 6,1 − 𝜋 · 0,806972 · 6,1 
𝑉𝑇=2,1677 m
3 
 
A continuació sabent que la densitat de l’acer inoxidable és de 7.900 kg /m3, es 
calculen els kg d’acer necessaris: 
Kg acer = 2,1677 m3 · 7.900 kg /m3 = 17.124,9 kg. 
El preu de l’acer per kg és de 3.48 € (10), així doncs el preu total de l’acer serà 
de : 
59.594,5 € 
A continuació es calcula la superfície d’aïllant necessari: 
𝐴𝑎 =  2𝜋 · 𝑟2 · (ℎ + 𝑟2) = 25,578 𝑚
2. 
El preu de l’aïllant escollit és de 27,76 €/m2 (11), però de 5cm de gruix, així 
doncs si volem 20 cm el preu serà de 111,04€/m2. 
Així doncs el preu de l’aïllant serà de 2.840,22 €. 
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Finalment el cost total tenint en compte el plat escollit serà: 
CT = 59.594,5+2.840,22+cost del plat escollit. 
Si es fa el mateix per a tots els models s’obté la taula 50, que mostra el cost 
total: 
Taula 50. Cost total. 
Model Cost total (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 74.140,7 78.140,7 81.140,7 
Van Laar 74.205,6 78.205,6 81.205,6 
Wilson 74.302,1 78.302,1 81.302,1 
NRTL 87.756,5 92.556,5 96.156,5 
UNIQUAC 58.398,8 61.598,8 63.998,8 
UNIFAC 74.565,2 78.565,2 81.565,2 
Experimental 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
 
Pel que fa a les dades obtingudes mitjançant “Hysys”, tal i com mostra la taula 
7.51: 
Taula 51. Cost total dades “Hysys”. 
Model Cost total (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
Van Laar 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
Wilson 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
NRTL 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
UNIQUAC 74.434,7 78.434,7 81.434,7 
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7.7.4. Conclusions. 
 
 Pel que fa al càlcul de plats, tal i com mostra la 43, veiem que 
pràcticament no hi ha diferència entre els plats quan les dades d’equilibri 
han estat calculades manualment i quan han estat calculades pel 
programa “Hysys”, a excepció del model UNIQUAC quan ha estat 
calculat de forma manual. Aquest error pot venir donat per la dificultat de 
càlcul que presenta aquest model, així com la necessitat d’utilitzar el 
coeficient a dilució infinita. S’ha de tenir en compte que les mescles 
presenten la desviació més gran de la idealitat en aquestes 
circumstàncies i que per tant el fet d’utilitzar, per necessitat, aquest 
paràmetre pot fer variar els resultats de forma negativa. 
 
 Si s’agafa el valor de plats calculats per a les dades experimentals com 
el valor més bo (7 plats més calderí), veiem que s’ha arribat a aquest 
valor per a tots els models menys per al model NRTL que ha estat de 8 
plats  i per a l’UNIQUAC, que són de 6 plats. Quan s’agafen les dades  
de  “Hysys” en canvi, el número de plats és sempre de 7. 
 
 Així doncs la conclusió general és que les dades calculades amb el 
programa “Hysys” han estat més fiables que les calculades manualment. 
Tot i que en general es pot assegurar que en el cas del metanol(1)-
aigua(2) la tria del model no influeix gaire en el resultat final. 
 
 Pel que fa al diàmetre, veient la taula 45, veiem que la diferència de 
diàmetre és pràcticament nul·la en tots els models, aquesta 
circumstància reafirma la hipòtesis de que en una mescla tan ideal com 
aquesta, la tria de model no influeix pràcticament res en el resultat final. 
 
 Encara que la tria de model no sigui un problema greu, si que és molt 
important triar-ne un , ja que com s’ha vist en l’apartat 8, quan es tracta 
aquesta mescla com a ideal els resultats varien molt, per tant aquesta 
mescla necessita de coeficients d’activitat que corregeixin el resultat 
final. 
 
 El cost de la columna es veu afectat sobretot pel número de plats, així 
doncs encara que sembli que un plat teòric de diferència no és nota, 
quan s’aplica el rendiment sí que es nota en el cost total.  
 
 Veient el model UNIQUAC, podríem pensar que com és més barat és el 
que millor convé, però la realitat és fent cas a aquest mètode no 
s’assoliria la separació desitjada. 
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8. Cas d’estudi 2: Mescla benzè (1)-àcid acètic(2). 
 
En aquest cas, es seguirà el mateix procediment que en l’apartat 7, canviant la 
mescla per una de benzè(1)-àcid acètic(2). 
 
8.1. Característiques dels components de la mescla. 
Benzè: 
Hidrocarbur aromàtic, amb olor dolça i fàcilment evaporable. És molt inflamable 
i tòxic. 
Formulació : C6H6. 
Punt d’ebullició : 80.2 ºC 
Pressió de vapor: 759.769 mmHg. 
Massa molar: 78 g/mol. 
Densitat : 878.6 kg/m3. 
Volum molar: 89.41 cm3/mol 
 
Àcid acètic: 
Àcid carboxílic de color transparent i viscós . 
Formulació : CH3COOH. 
Punt d’ebullició : 117.9 ºC 
Pressió de vapor: 762.344 mmHg. 
Massa molar: 60 g/mol. 
Densitat : 1.049 kg/m3. 
Volum molar: 57.54 cm3/mol 
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8.2. Interès industrial. 
 
Pel que fa al benzè s’utilitza com a constituent de combustibles, dissolvent, 
fabricació de resines, adhesius, detergents, insecticides i també per a 
productes sintètics com ara el niló, estirè etc... 
L’àcid acètic s’usa per a la fabricació d’acetat de vinil o l’acetat de cel·lulosa 
que són base per a la producció del niló o del cel·lofana. 
També s’usa com a en la medicina com a tint en algunes probes per a la 
detecció de virus. 
La mescla dels dos components s’usa per a probes cromatogràfiques per cada 
cop amb menys intensitat degut a la toxicitat del benzè. 
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8.3. Dades experimentals de l’equilibri líquid-vapor per la mescla benzè(1)-
àcid acètic(2). 
 
Totes les dades x1 i y1 que apareixen al llarg de l’apartat 8 fan referència a les 
fraccions molars del component més volàtil. 
Les dades experimentals han estat extretes de l’experiment de Zhaoyou Zhu, et 
al. (12) i són les que es mostren la taula 52.  
P = 760 mmHg. 
Taula 52. Dades experimentals sistema benzè (1)-àcid acètic(2). 
x1 y1 T (K) 
1,0000 1,0000 353,20 
0,8927 0,9069 353,65 
0,7832 0,8438 354,65 
0,6426 0,8013 355,85 
0,5009 0,7681 357,05 
0,4293 0,7297 358,85 
0,3712 0,6955 359,95 
0,3084 0,6356 361,95 
0,2417 0,5859 364,05 
0,2138 0,5533 365,35 
0,1804 0,5102 367,35 
0,1455 0,4507 369,95 
0,0994 0,3798 372,85 
0,0684 0,2973 375,85 
0,0501 0,2250 378,65 
0,0318 0,1653 380,95 
0,0119 0,0838 383,95 
0,0000 0,0000 390,90 
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8.4. Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
benzè(1)-àcid acètic(2) pels diferents models termodinàmics. 
 
Els càlculs referents a aquest apartat es poden trobar a l’annex, i han estat 
realitzats mitjançant el programa  “Microsoft Excel”. 
Les pressions de vapor per aquest cas seran les que es mostren la taula 53: 
Taula 53. Pressions de vapor de cada component en funció de la temperatura. 
x1 t (ºC) 𝐏𝟏
𝟎 (mmHg) 𝐏𝟐
𝟎 (mmHg) 
1,0000 80,20 762,3438 210,3918 
0,8927 80,65 772,9605 214,0599 
0,7832 81,65 796,9680 222,3995 
0,6426 82,85 826,5435 232,7570 
0,5009 84,05 856,9707 243,5067 
0,4293 85,85 904,2446 260,3910 
0,3712 86,95 934,1201 271,1723 
0,3084 88,95 990,4048 291,7088 
0,2417 91,05 1052,3069 314,6204 
0,2138 92,35 1092,1060 329,5240 
0,1804 94,35 1155,6032 353,5706 
0,1455 96,95 1242,3784 386,9438 
0,0994 99,85 1345,0107 427,1362 
0,0684 102,85 1457,9282 472,2046 
0,0501 105,65 1569,7553 517,6605 
0,0318 107,95 1666,4311 557,5810 
0,0119 110,95 1799,2909 613,3343 
0,0000 117,90 2138,0188 759,7693 
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8.4.1. Model de Margules.  
 
Els càlculs es troben a l’annex I. 
 
Tal i com s’ha fet abans, mitjançant Dalton i Raoult s’obté la taula 54: 
Taula 54. Pressió total  i composició de metanol en la fase gas. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3438 1,0000 
0,8927 741,5025 0,9420 
0,7832 729,5558 0,8969 
0,6426 706,4299 0,8461 
0,5009 670,1741 0,7908 
0,4293 668,6457 0,7550 
0,3712 653,5485 0,7206 
0,3084 645,8616 0,6736 
0,2417 625,5105 0,6090 
0,2138 620,9912 0,5749 
0,1804 620,1357 0,5267 
0,1455 623,6315 0,4656 
0,0994 607,6922 0,3648 
0,0684 609,3693 0,2770 
0,0501 626,7992 0,2149 
0,0318 631,8101 0,1453 
0,0119 643,5986 0,0583 
0,0000 759,7693 0,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, tal i com es veu en la figura 33: 
 
Figura 33. Equilibri líquid-vapor del model Margules. 
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8.4.2.  Model  de Van Laar. 
Els càlculs es troben en l’annex I. 
 
Seguint el procediment de l’apartat anterior ,es busca la pressió a partir de 
l’equació de Dalton i de Raoult modificada,  i  es calcula la composició en la 
fase gas, tal i com es mostra en la taula 55: 
 
Taula 55. Composició fase gas model Van Laar. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3440 1,0000 
0,8927 741,3226 0,9431 
0,7832 728,8209 0,8989 
0,6426 703,9548 0,8478 
0,5009 665,1350 0,7904 
0,4293 662,3072 0,7532 
0,3712 646,5869 0,7177 
0,3084 638,6545 0,6696 
0,2417 618,9293 0,6043 
0,2138 614,8949 0,5701 
0,1804 614,7931 0,5220 
0,1455 619,2858 0,4613 
0,0994 605,0367 0,3616 
0,0684 607,8304 0,2749 
0,0501 625,8468 0,2135 
0,0318 631,3742 0,1446 
0,0119 643,5278 0,0582 
0,0000 759,7690 0,0000 
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En la figura 34 es veu l’equilibri líquid-vapor per al model de Van Laar:  
 
Figura 34. Equilibri Líquid-Vapor model Van Laar. 
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8.4.3. Model de Wilson. 
 
Els càlculs es troben en l’annex I. 
 
Finalment es calcula la pressió i la composició molar en la fase gas tal i com 
s’ha explicat abans, obtenint els valors que es mostren en la taula 56: 
Taula 56. Composició fase gas model de Wilson. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3438 1,0000 
0,8927 741,2133 0,9435 
0,7832 728,3696 0,8996 
0,6426 702,6802 0,8481 
0,5009 663,0141 0,7899 
0,4293 659,8807 0,7523 
0,3712 644,1070 0,7165 
0,3084 636,2685 0,6681 
0,2417 616,9031 0,6027 
0,2138 613,0714 0,5686 
0,1804 613,2474 0,5206 
0,1455 618,0699 0,4601 
0,0994 604,3242 0,3608 
0,0684 607,4284 0,2744 
0,0501 625,6018 0,2132 
0,0318 631,2637 0,1445 
0,0119 643,5102 0,0582 
0,0000 759,7693 0,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, obtenint la figura 35: 
 
Figura 35. Equilibri líquid-vapor model de Wilson. 
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8.4.4.  Model NRTL. 
 
Els càlculs es troben en l’annex I. 
Un cop calculades les gammes, tal i com s’ha fet abans es procedeix a calcular 
la composició molar en la fase gas, mitjançant les lleis de Dalton i de Raoult, 
reflectit en la taula 57: 
Taula 57. Composició en la fase gas model NRTL. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3438 1,0000 
0,8927 739,4986 0,9461 
0,7832 725,1014 0,9044 
0,6426 696,5030 0,8539 
0,5009 651,9271 0,7938 
0,4293 644,9456 0,7535 
0,3712 626,2179 0,7147 
0,3084 614,9254 0,6621 
0,2417 593,0275 0,5909 
0,2138 588,3903 0,5541 
0,1804 587,9413 0,5029 
0,1455 592,8399 0,4393 
0,0994 582,1723 0,3377 
0,0684 588,9381 0,2522 
0,0501 610,0159 0,1935 
0,0318 620,0762 0,1292 
0,0119 638,6730 0,0511 
0,0000 759,7693 0,0000 
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Finalment es grafiquen les dades, i s’obté la figura 36: 
 
Figura 36. Equilibri líquid-vapor model NRTL. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
y = 2,3868x3 - 4,7168x2 + 3,3187x + 0,0296 
R² = 0,9972 
0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Fr
ac
ci
ó
  m
o
la
r 
d
e
  b
e
n
zè
 e
n
 f
as
e
 g
as
 (
y)
 
Fracció molar de  benzé en  fase líquida (x) 
NRTL 
Calculat
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
149 
 
8.4.5. Model UNIQUAC. 
 
Per a calcular la composició en la fase gas mitjançant aquest mètode, s’han de 
fer servir les equacions [5.65], [5.66], [5.67], [5.68], [5.71],[5.72] , [5.73], [5.84] i 
[5.86]. 
Pel que fa als paràmetres estructurals, en aquest  l’àcid acètic està format per 
més d’un grup funcional, el benzè és pur però s’ha de tenir en compte que 
consta de més d’un grup, tal i com s’explica a continuació: 
 funcional, és a dir  𝑣𝑘
(𝑖)
= 1 
6 ACH pel benzè (𝑣𝑘
(𝑖)
= 6) 
1 CH3 i 1 COOH per a l’àcid acètic. 
El primer que es fa és calcular els paràmetres r i s, mitjançant les equacions 
[71] i [72]: 
𝑠𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑆𝑘    
𝑟𝑖 = ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝑐
𝑘=1
𝑅𝑘      
 
Així dons, es busquen els valors  de Rk i Sk que seran segons (9)  els de la 
taula 58: 
Taula 58. Paràmetres inicials model UNIQUAC. 
 Ri Si 𝒗𝒊
(𝒊)
 
ACH    (1) 0,5313 0,400 6 
CH3     (2) 0,9011 0,848 1 
COOH (2) 1,3013 1,224 1 
 
En aquest cas els valors de r i s seran diferents als de R i S: 
𝑠1 = 6 · 0,4 = 2,4 
𝑟1 = 6 · 0,5313 = 3,1878 
𝑠2 = (1 · 0,848) + (1 · 1,224) = 2,072 
𝑟2 = (1 · 0,9011) + (1 · 1,3013) = 3,1878 
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A continuació, a partir de les equacions [5.65], [5.66] i [5.71], es calcula l’àrea 
mitja de molècules d’i, la fracció de segment mitja de molècules d’i el paràmetre 
l de l’equació respectivament: 
𝜃𝑖 =   
𝑠𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑠𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
     
Φ𝑖 =  
𝑟𝑖𝑥𝑖
∑ 𝑟𝑗𝑥𝑗
𝑐
𝑗=1
   
𝑙𝑗 =
𝑧
2
(𝑟𝑗 − 𝑠𝑗) − (𝑟𝑗 − 1) 
On   z=10. 
Els càlculs són iguals que en la mescla anterior i són els que es mostren en la 
taula 59: 
 
Taula 59. Paràmetres binaris model UNIQUAC. 
x1 x2   1 
1,0000 0,0000 1,0000 0,0000 1,0000 0,0000 
0,8927 0,1073 0,9060 0,0940 0,9233 0,0767 
0,7832 0,2168 0,8071 0,1929 0,8395 0,1605 
0,6426 0,3574 0,6756 0,3244 0,7224 0,2776 
0,5009 0,4991 0,5376 0,4624 0,5923 0,4077 
0,4293 0,5707 0,4656 0,5344 0,5213 0,4787 
0,3712 0,6288 0,4061 0,5939 0,4608 0,5392 
0,3084 0,6916 0,3406 0,6594 0,3923 0,6077 
0,2417 0,7583 0,2696 0,7304 0,3157 0,6843 
0,2138 0,7862 0,2395 0,7605 0,2824 0,7176 
0,1804 0,8196 0,2032 0,7968 0,2416 0,7584 
0,1455 0,8545 0,1647 0,8353 0,1977 0,8023 
0,0994 0,9006 0,1134 0,8866 0,1377 0,8623 
0,0684 0,9316 0,0784 0,9216 0,0961 0,9039 
0,0501 0,9499 0,0576 0,9424 0,0709 0,9291 
0,0318 0,9682 0,0366 0,9634 0,0454 0,9546 
0,0119 0,9881 0,0138 0,9862 0,0171 0,9829 
0,0000 1,0000 0,0000 1,0000 0,0000 1,0000 
 
𝑙1 = 1.7512 
𝑙2 = 1.7512 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
151 
 
 
Un cop calculats aquests paràmetres, és el torn de calcular les constants τ, per 
fer-ho es segueix el procediment explicat anteriorment, on s’usa el coeficient a 
dilució infinita. 
En aquest cas tenim que el paràmetre binari mig de Wilson és: 
Λ12̅̅ ̅̅̅ =1,00415 
Λ21̅̅ ̅̅ ̅ = 0,42745 
 
Si aquests valors els fem servir a l’equació [5.84] : 
ln 𝛾1
∞ = 1 − ln 1,00415 − 0,42745 
ln 𝛾2
∞ = 1 − ln 0,42745 − 1,00415 
𝛾1
∞ =  1,76546 
𝛾2
∞ =  2,32978 
 
Mitjançant el programa “Maple14”: 
𝜏12 = 0,40298 
𝜏21 = 1,58681 
 
Finalment es calculen els coeficients d’activitat, ja que s’han trobat totes les 
variables. 
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Fent els càlculs s’obté la taula 60: 
Taula 60. Coeficients d’activitat model UNIQUAC. 
ln ln  
0,0000 - 1,0000 - 
0,0140 0,7923 1,0141 2,2085 
0,0494 0,5861 1,0507 1,7969 
0,1142 0,3954 1,1210 1,4849 
0,1938 0,2583 1,2138 1,2947 
0,2382 0,2037 1,2689 1,2259 
0,2761 0,1649 1,3180 1,1793 
0,3192 0,1277 1,3760 1,1363 
0,3674 0,0930 1,4439 1,0975 
0,3883 0,0797 1,4745 1,0830 
0,4141 0,0648 1,5130 1,0670 
0,4419 0,0502 1,5556 1,0515 
0,4800 0,0325 1,6160 1,0331 
0,5066 0,0216 1,6596 1,0218 
0,5227 0,0154 1,6865 1,0156 
0,5391 0,0096 1,7145 1,0096 
0,5573 0,0035 1,7460 1,0035 
- 0,0000 - 1,0000 
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Finalment, tal i com s’ha fet abans es calcula la composició en la fase gas de la 
mescla a partir de les lleis de Dalton i de Raoult obtenint la taula 61: 
Taula 61. Composicions en la fase gas model UNIQUAC. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3438 1,0000 
0,8927 750,4642 0,9324 
0,7832 742,4510 0,8833 
0,6426 718,9286 0,8282 
0,5009 678,3847 0,7680 
0,4293 674,7533 0,7300 
0,3712 658,0996 0,6945 
0,3084 649,5290 0,6471 
0,2417 629,0805 0,5838 
0,2138 624,8657 0,5510 
0,1804 624,6076 0,5050 
0,1455 628,8787 0,4471 
0,0994 613,4472 0,3522 
0,0684 614,9922 0,2691 
0,0501 632,0151 0,2099 
0,0318 635,8995 0,1429 
0,0119 645,5415 0,0579 
0,0000 759,7693 0,0000 
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Es fa el gràfic equilibri líquid-vapor  i s’obté la figura 37: 
 
Figura 37. Equilibri líquid vapor model UNIQUAC. 
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8.4.6. Model UNIFAC. 
 
Per a calcular les composicions mitjançant aquest mètode s’utilitzen les 
equacions [5.74], [7.77], [5.78],[5.79],[5.80] , [5.81] i [5.82] , així com els 
paràmetres  R, S i l trobats anteriorment a l’apartat d’UNIQUAC. 
El primer pas és calcular la part residual a partir de l’equació [5.77]: 
ln 𝛾𝑖
𝑅 = ∑ 𝑣𝑘
𝑖
𝐶
𝑘=1
[ln Γ𝑘 − ln Γ𝑘
(𝑖)]  
 per fer-ho es comença amb el paràmetre  Psi, mitjançant l’equació [7.81]: 
Ψ𝑚𝑛 =  𝑒
−𝑎𝑚𝑛/𝑇 
On : 
𝑎𝑚𝑛 = Paràmetre d’interacció entre els grups funcionals m i n. 
T= Temperatura en K. 
El paràmetre   𝑎𝑚𝑛 es troba tabulat, i pren un valor o un altre depenent dels dos 
grups funcionals  que s’estiguin tractant. 
En aquest cas, com que la mescla consta de més grups funcionals els 
paràmetres seran els que apareixen en la taula 62: 
Taula 62. Paràmetres model UNIFAC trobats a la literatura (9). 
Grup k  Ri Si Grup m  Grup n  𝒂𝒎𝒏 
ACH    (1) 0,5313 0,400 ACH CH3 -11,12 
CH3     (2) 0,9011 0,848 CH3 ACH 61,13 
COOH (3) 1,3013 1,224 COOH ACH 62,32 
   ACH COOH 537,40 
   CH3 COOH 663,50 
   COOH CH3 315,30 
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A continuació es calcula el paràmetre Ψ𝑚𝑛 , tal i com es veu en la taula 63. 
Taula 63. Paràmetre Ψ_mn , en funció de la temperatura. 
T (K) Ψ12 Ψ13 Ψ21 Ψ23 Ψ31 Ψ32 
353,20 1,0320 0,2184 0,8411 0,1528 0,8382 0,4096 
353,65 1,0319 0,2188 0,8413 0,1532 0,8384 0,4100 
354,65 1,0319 0,2197 0,8417 0,1540 0,8389 0,4110 
355,85 1,0317 0,2209 0,8422 0,1550 0,8393 0,4123 
357,05 1,0316 0,2220 0,8426 0,1559 0,8398 0,4135 
358,85 1,0315 0,2237 0,8434 0,1574 0,8406 0,4153 
359,95 1,0314 0,2247 0,8438 0,1583 0,8410 0,4165 
361,95 1,0312 0,2266 0,8446 0,1599 0,8418 0,4185 
364,05 1,0310 0,2285 0,8454 0,1616 0,8427 0,4206 
365,35 1,0309 0,2297 0,8459 0,1627 0,8432 0,4219 
367,35 1,0307 0,2316 0,8467 0,1643 0,8440 0,4239 
369,95 1,0305 0,2340 0,8477 0,1664 0,8450 0,4264 
372,85 1,0303 0,2366 0,8488 0,1687 0,8461 0,4293 
375,85 1,0300 0,2394 0,8499 0,1711 0,8472 0,4322 
378,65 1,0298 0,2419 0,8509 0,1734 0,8482 0,4349 
380,95 1,0296 0,2440 0,8517 0,1752 0,8491 0,4371 
383,95 1,0294 0,2467 0,8528 0,1776 0,8502 0,4399 
390,90 1,0289 0,2529 0,8552 0,1832 0,8526 0,4464 
 
Un cop obtingut el valor del paràmetre Ψnm, es calculen els termes Θ𝑚
(𝑖) i Γ𝑘
(𝑖): 
Θ𝑖
(𝑖) =  
𝑆𝑖𝑣𝑖
(𝑖)
𝑆𝑖𝑣𝑖
(𝑖)
+ 𝑆𝑗𝑣𝑗
(𝑗)
 
En aquest cas no tots els components són purs, es pot assegurar que Θ1
(1) =
1, per per calcular el paràmetre referent a l’àcid acètic s’ha de fer el càlcul 
corresponent: 
Θ𝐶𝐻3
(2) =  
0,848 · 1
(0.848 · 1) + (1.224 · 1)
= 0.4090266 
Θ𝐶𝑂𝑂𝐻
(2) =  
1.224 · 1
(0.848 · 1) + (1.224 · 1)
= 0.590734 
 
Seguidament es calcula el paràmetre Γ𝑘
(𝑖): 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
157 
 
Γ𝑘
(𝑖) =  𝑆𝑘 [1 − ln ( ∑ Θ𝑚
𝐶
𝑚=1
Ψ𝑚𝑘) − ∑
Θ𝑚Ψ𝑘𝑚
∑ Θ𝑛
𝐶
𝑛=1 Ψ𝑛𝑚
𝐶
𝑚=1
]   
Com s’ha demostrar amb la mescla anterior, quan un component és pur aquest 
valor és 0, per tant podem assegurar que en el cas del benzè  Γ𝐴𝐶𝐻
(1)= 0 
 
 
Per a calcular aquest paràmetre per a l’àcid acètic: 
Γ𝐶𝐻3
(2) =  𝑆2 [1 − ln(Θ2 + Θ3 · Ψ32) − (
Θ2
Θ2 + Θ3Ψ32
) +  (
Θ3 · Ψ23
Θ2Ψ23 + Θ3
)] 
Γ𝐶𝑂𝑂𝐻
(2) =  𝑆3 [1 − ln(Θ2 · Ψ23 + Θ3) − (
Θ2 · Ψ32
Θ2 + Θ3Ψ32
) +  (
Θ3
Θ2Ψ23 + Θ3
)] 
Substituint els valors, s’obté la taula 64 : 
Taula 64. Càlcul paràmetres equació UNIFAC. 
lnΓ(2)CH3 lnΓ
(2)
COOH 
0,5616 0,3233 
0,5612 0,3230 
0,5604 0,3224 
0,5593 0,3218 
0,5583 0,3211 
0,5568 0,3201 
0,5558 0,3195 
0,5541 0,3184 
0,5524 0,3173 
0,5513 0,3166 
0,5496 0,3156 
0,5474 0,3142 
0,5450 0,3127 
0,5425 0,3111 
0,5402 0,3097 
0,5384 0,3085 
0,5359 0,3070 
0,5303 0,3036 
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Seguidament es calculen els paràmetres Γ𝑘, en aquest cas però és necessari 
conèixer els termes Xk, corresponents a la fracció molar de cada grup 
estructural en la mescla 
Per a calcular les fraccions molars de cada grup funcional (Xk): 
X𝑘 =  
𝑣1
(𝑖)
𝑥1
𝑣1
(𝑖)
𝑥1 + 𝑣2
(𝑖)
𝑥2
 
 
Si s’agafa com a exemple de càlcul la composició x1=0.5009  i x2=0.4991: 
X𝐴𝐶𝐻 =  
6 · 0.5009
(6 · 0.5009) + (1 · 0.4991) + (1 · 0.4991)
= 0.750674 
X𝐶𝐻3 = 0.124663  
X𝐶𝑂𝑂𝐻 = 0.124663  
 
Seguidament es a calcula el paràmetre  Θ𝑖 
Θ𝐴𝐶𝐻 =  
𝑆1𝑋1
𝑆1𝑋1 + 𝑆2𝑋2 + 𝑆3𝑋3
 
 
El paràmetre Γ𝑘 serà doncs: 
Γ𝑘 =  𝑆𝑘 [1 − ln ( ∑ Θ𝑚
𝐶
𝑚=1
Ψ𝑚𝑘) − ∑
Θ𝑚Ψ𝑘𝑚
∑ Θ𝑛
𝐶
𝑛=1 Ψ𝑛𝑚
𝐶
𝑚=1
]   
Γ𝐴𝐶𝐻 =  𝑆1 [1 − ln(Θ1 + Θ2Ψ21 + Θ3Ψ31) − (
Θ1
Θ1+Θ2Ψ21+Θ3Ψ31
+  
Θ2Ψ12
Θ1Ψ12+Θ2+Θ3Ψ32
+
Θ3Ψ13
Θ1Ψ13+Θ2Ψ23+Θ3
)]    
Γ𝐶𝐻3 =  𝑆2 [1 − ln(Θ1Ψ12 + Θ2 + Θ3Ψ32) − (
Θ1Ψ21
Θ1+Θ2Ψ21+Θ3Ψ31
+  
Θ2
Θ1Ψ12+Θ2+Θ3Ψ32
+
Θ3Ψ23
Θ1Ψ13+Θ2Ψ23+Θ3
)]    
Γ𝐶𝑂𝑂𝐻 =  𝑆3 [1 − ln(Θ1Ψ13 + Θ2Ψ23 + Θ3) − (
Θ1Ψ31
Θ1+Θ2Ψ21+Θ3Ψ31
+  
Θ2Ψ32
Θ1Ψ12+Θ2+Θ3Ψ32
+
Θ3
Θ1Ψ13+Θ2Ψ23+Θ3
)]    
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Si es fa el mateix càlcul per a cada valor de composició, tal i com s’aprecia a la 
taula 65 i 66: 
Taula 65. Paràmetres binaris de cada component per al model UNIFAC. 
XACH XCH3 XCOOH ACH CH3 COOH 
1,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,9615 0,0193 0,0193 0,9060 0,0385 0,0555 
0,9155 0,0422 0,0422 0,8071 0,0789 0,1139 
0,8436 0,0782 0,0782 0,6756 0,1328 0,1916 
0,7507 0,1247 0,1247 0,5376 0,1893 0,2732 
0,6929 0,1535 0,1535 0,4656 0,2187 0,3157 
0,6391 0,1804 0,1804 0,4061 0,2431 0,3508 
0,5722 0,2139 0,2139 0,3406 0,2699 0,3895 
0,4888 0,2556 0,2556 0,2696 0,2989 0,4314 
0,4493 0,2754 0,2754 0,2395 0,3112 0,4492 
0,3977 0,3011 0,3011 0,2032 0,3261 0,4707 
0,3381 0,3309 0,3309 0,1647 0,3418 0,4934 
0,2487 0,3756 0,3756 0,1134 0,3629 0,5238 
0,1805 0,4097 0,4097 0,0784 0,3772 0,5444 
0,1366 0,4317 0,4317 0,0576 0,3857 0,5567 
0,0897 0,4552 0,4552 0,0366 0,3943 0,5691 
0,0349 0,4826 0,4826 0,0138 0,4036 0,5826 
0,0000 0,5000 0,5000 0,0000 0,4093 0,5907 
 
Taula 66. Paràmetres binaris model UNIFAC 
lnΓACH lnΓCH3 lnΓCOOH 
0,0000 0,1081 2,0603 
0,0035 0,1345 1,6492 
0,0124 0,1706 1,3275 
0,0291 0,2267 1,0150 
0,0498 0,2915 0,7794 
0,0610 0,3260 0,6820 
0,0704 0,3550 0,6127 
0,0805 0,3867 0,5456 
0,0913 0,4209 0,4828 
0,0957 0,4350 0,4586 
0,1008 0,4516 0,4311 
0,1058 0,4686 0,4039 
0,1125 0,4914 0,3711 
0,1166 0,5058 0,3500 
0,1187 0,5134 0,3377 
0,1209 0,5214 0,3260 
0,1230 0,5296 0,3134 
0,1232 0,5303 0,3036 
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Finalment es pot calcular la contribució residual, restant els paràmetres Γ𝑘
(𝑖) i 
els Γ𝑘, tenint en compte la contribució 𝑣𝑘
(𝑖)
 de cada grup: 
ln 𝛾𝑖
𝑅 =  ∑ 𝑣𝑘
(𝑖)
𝐶
𝑘=1
[ln Γ𝑘 − ln  Γ𝑘
(𝑖)] 
 
ln 𝛾𝐴𝐶𝐻
𝑅 = 6(ln Γ𝐴𝐶𝐻 − ln  Γ𝐴𝐶𝐻
(1)) 
ln 𝛾𝐶𝐻3
𝑅 = 1(ln Γ𝐶𝐻3 − ln  Γ𝐶𝐻3
(2)) + 1(ln Γ𝐶𝑂𝑂𝐻 − ln  Γ𝐶𝑂𝑂𝐻
(2))  
 
 
Fent el càlcul tal i com es veu en la taula 67 es troba el paràmetre residual: 
Taula 67. Paràmetre residual model UNIFAC. 
lnR1 ln
R 
0,0000 1,2835 
0,0208 0,8995 
0,0745 0,6153 
0,1748 0,3606 
0,2990 0,1915 
0,3661 0,1311 
0,4225 0,0924 
0,4833 0,0597 
0,5479 0,0340 
0,5741 0,0257 
0,6046 0,0176 
0,6351 0,0109 
0,6750 0,0048 
0,6995 0,0022 
0,7121 0,0011 
0,7251 0,0004 
0,7383 0,0001 
0,7393 0,0000 
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Un cop calculada la part residual, és el torn de trobar la part combinatòria, tal i 
com s’ha fet per a la mescla anterior: 
ln 𝛾𝑖
𝐶 =  𝑙𝑛
Φ𝑖
𝑥𝑖
+
𝑧
2
𝑠1𝑙𝑛
𝜃𝑖
Φ𝑖
+ 𝑙𝑖 −
Φ𝑖
𝑥𝑖
∑ 𝑥𝑗𝑙𝑗
𝐶
𝑘=1
      
Els paràmetres Φ𝑖, 𝜃𝑖 i 𝑙𝑖, són els mateixos que en l’apartat UNIQUAC. 
Substituint a l’equació s’arriba a les dades de la taula 68 : 
 
Taula 68. Part combinatòria  model UNIFAC. 
lnC1 lnC
0,0000 - 
0,0016 0,1507 
0,0069 0,1234 
0,0204 0,0901 
0,0434 0,0596 
0,0593 0,0458 
0,0747 0,0355 
0,0941 0,0256 
0,1183 0,0164 
0,1296 0,0131 
0,1441 0,0095 
0,1604 0,0064 
0,1840 0,0031 
0,2013 0,0015 
0,2120 0,0008 
0,2232 0,0003 
0,2359 0,0000 
- 0,0000 
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Un cop calculades les dues contribucions, només s’han de sumar per obtenir el 
coeficient d’activitat, com s’aprecia en la taula 69: 
  Taula 69. Coeficient d’activitat model UNIFAC. 
ln ln  
0,0000 - 1,0000 - 
0,0224 1,0502 1,0227 2,8584 
0,0814 0,7386 1,0848 2,0931 
0,1952 0,4507 1,2156 1,5694 
0,3423 0,2511 1,4082 1,2855 
0,4254 0,1769 1,5302 1,1935 
0,4972 0,1280 1,6441 1,1365 
0,5774 0,0852 1,7814 1,0890 
0,6662 0,0504 1,9468 1,0517 
0,7037 0,0388 2,0212 1,0396 
0,7486 0,0271 2,1141 1,0275 
0,7955 0,0173 2,2156 1,0174 
0,8590 0,0078 2,3608 1,0079 
0,9008 0,0036 2,4615 1,0037 
0,9242 0,0019 2,5198 1,0019 
0,9484 0,0008 2,5815 1,0008 
0,9742 0,0001 2,6489 1,0001 
- 0,0000 - 1,0000 
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Finalment, tal i com s’ha fet durant tots els exemples, es troba la pressió en 
cada punt i mitjançant la llei de Dalton i Raoult, es calcula la composició en la 
fase gas, com indicia la taula 70: 
Taula 70. Composició fase gas model UNIFAC. 
x1 P (mmHg) y1 
1,0000 762,3438 1,0000 
0,8927 771,3262 0,9149 
0,7832 778,0645 0,8703 
0,6426 776,1876 0,8318 
0,5009 760,7218 0,7946 
0,4293 771,3527 0,7701 
0,3712 763,8562 0,7463 
0,3084 763,8109 0,7124 
0,2417 746,0604 0,6637 
0,2138 741,2587 0,6367 
0,1804 738,4708 0,5968 
0,1455 736,9013 0,5435 
0,0994 703,3371 0,4488 
0,0684 686,9746 0,3573 
0,0501 690,8443 0,2868 
0,0318 677,0662 0,2020 
0,0119 662,8182 0,0856 
0,0000 759,7693 0,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor per al model UNIFAC, com 
s’aprecia en la figura 38: 
Figura 38. Equilibri Líquid-Vapor model UNIFAC. 
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8.4.7. Mescla ideal. 
 
L’últim que queda per veure és saber si es pot tractar aquesta mescla de forma 
ideal, mitjançant l’equació [4.3], és a dir, sense utilitzar cap coeficient d’activitat. 
Per fer-ho fa falta saber la pressió que hi ha en la columna, que és de 760 
mmHg tal segons l’experiment realitzat. 
Així doncs, per a calcular la composició en la fase gas: 
𝑃 · 𝑦𝑖 = 𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖                                                                                                                            
𝑦𝑖 =
𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖  
𝑃
 
Així doncs, tal i com es veu en la taula 71, la composició en la fase gas si 
considerem la mescla ideal serà  : 
Taula 71. Composició en la fase gas mescla ideal. 
x1 P
º
1 
(mmHg) 
y1 
1,0000 762,3438 1,0031 
0,8927 772,9605 0,9079 
0,7832 796,9680 0,8213 
0,6426 826,5435 0,6989 
0,5009 856,9707 0,5648 
0,4293 904,2446 0,5108 
0,3712 934,1201 0,4562 
0,3084 990,4048 0,4019 
0,2417 1052,3069 0,3347 
0,2138 1092,1060 0,3072 
0,1804 1155,6032 0,2743 
0,1455 1242,3784 0,2379 
0,0994 1345,0107 0,1759 
0,0684 1457,9282 0,1312 
0,0501 1569,7553 0,1035 
0,0318 1666,4311 0,0697 
0,0119 1799,2909 0,0282 
0,0000 2138,0188 0,0000 
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Si es fa el gràfic, s’obté la figura 39: 
 
Figura 39. Gràfic d’equilibri si es considera mescla ideal. 
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8.5.  Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
benzè(1) –àcid acètic (2) amb el simulador Hysys. 
 
Tal i com s’ha explicat abans, s’inicia el programa de però canviant els 
components (“Benzene” i “AceticAcid”). El procediment és exactament el 
mateix. 
 
D’aquesta manera s’obté la taula 72 on es veu la composició en la fase gas per 
a cada model: 
 
Taula 72. Composició molar en la fase gas per a cada model utilitzant Hysys. 
x1 Exp. Margules Van Laar NRTL Wilson UNIQUAC 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 
0,8927 0,9069 0,9034 0,9078 0,9072 0,9082 0,9080 
0,7832 0,8438 0,8651 0,8780 0,8775 0,8769 0,8780 
0,6426 0,8013 0,8418 0,8542 0,8544 0,8489 0,8522 
0,5009 0,7681 0,8199 0,8236 0,8242 0,8163 0,8199 
0,4293 0,7297 0,8033 0,8008 0,8013 0,7942 0,7969 
0,3712 0,6955 0,7844 0,7763 0,7763 0,7713 0,7728 
0,3084 0,6356 0,7552 0,7408 0,7400 0,7388 0,7385 
0,2417 0,5859 0,7084 0,6873 0,6850 0,6904 0,6876 
0,2138 0,5533 0,6815 0,6579 0,6547 0,6637 0,6597 
0,1804 0,5102 0,6411 0,6147 0,6104 0,6243 0,6189 
0,1455 0,4507 0,5858 0,5574 0,5517 0,5714 0,5645 
0,0994 0,3798 0,4820 0,4536 0,4462 0,4731 0,4678 
0,0684 0,2973 0,3819 0,3566 0,3487 0,3782 0,3698 
0,0501 0,2250 0,3062 0,2845 0,2770 0,3055 0,2979 
0,0318 0,1653 0,2140 0,1979 0,1916 0,2157 0,2096 
0,0119 0,0838 0,0896 0,0824 0,0792 0,0916 0,0887 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Si es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor per  a tots els models tal i com mostra la 
figura 40 : 
 
Figura 40. Comparació equilibri líquid-vapor per a cada model en “Hysys”. 
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8.6. Comparació de resultats: Models termodinàmics/Hysys/Dades 
experimentals. 
 
Comparant els resultats obtinguts mitjançant els càlculs i mitjançant els Hysys 
amb les dades experimentals, es pot veure si realment les dades obtingudes 
són fiables. 
En els gràfics en els quals es comparen els resultats, es pot apreciar la 
correlació corresponents a les dades obtingudes mitjançant “Hysys”. 
 
8.6.1. Comparació model de Margules. 
Si es fa el gràfic amb les dades obtingudes en els apartats anteriors, 
representades a la taula 73: 
Taula 73. Dades experimentals i calculades model de Margules. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9420 0,9034 3,8745 -0,3878 
0,7832 0,8438 0,8969 0,8651 6,2887 2,5263 
0,6426 0,8013 0,8461 0,8418 5,5966 5,0579 
0,5009 0,7681 0,7908 0,8199 2,9591 6,7477 
0,4293 0,7297 0,7550 0,8033 3,4650 10,0892 
0,3712 0,6955 0,7206 0,7844 3,6096 12,7767 
0,3084 0,6356 0,6736 0,7552 5,9782 18,8159 
0,2417 0,5859 0,6090 0,7084 3,9423 20,9126 
0,2138 0,5533 0,5749 0,6815 3,9082 23,1786 
0,1804 0,5102 0,5267 0,6411 3,2377 25,6650 
0,1455 0,4507 0,4656 0,5858 3,3105 29,9818 
0,0994 0,3798 0,3648 0,4820 -3,9454 26,8971 
0,0684 0,2973 0,2770 0,3819 -6,8333 28,4642 
0,0501 0,2250 0,2149 0,3062 -4,5026 36,0969 
0,0318 0,1653 0,1453 0,2140 -12,1091 29,4646 
0,0119 0,0838 0,0583 0,0896 -30,4006 6,8699 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Si es fa el gràfic (figura 41), es veuen els punts calculats en vermell,  
l’experimental en verd  i les dades del Hysys en porpra. 
 
Figura 41. Comparació dades experimental i calculades model de Margules. 
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8.6.2. Comparació model de Van Laar. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs, amb les experimentals 
tal i com es veu en la taula  74: 
Taula 74. Dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9431 0,9078 3,9868 0,0985 
0,7832 0,8438 0,8989 0,8780 6,5277 4,0484 
0,6426 0,8013 0,8478 0,8542 5,7999 6,5968 
0,5009 0,7681 0,7904 0,8236 2,9037 7,2222 
0,4293 0,7297 0,7532 0,8008 3,2170 9,7462 
0,3712 0,6955 0,7177 0,7763 3,1867 11,6200 
0,3084 0,6356 0,6696 0,7408 5,3459 16,5540 
0,2417 0,5859 0,6043 0,6873 3,1322 17,3129 
0,2138 0,5533 0,5701 0,6579 3,0324 18,8961 
0,1804 0,5102 0,5220 0,6147 2,3084 20,4886 
0,1455 0,4507 0,4613 0,5574 2,3533 23,6825 
0,0994 0,3798 0,3616 0,4536 -4,7824 19,4197 
0,0684 0,2973 0,2749 0,3566 -7,5298 19,9371 
0,0501 0,2250 0,2135 0,2845 -5,1003 26,4591 
0,0318 0,1653 0,1446 0,1979 -12,5087 19,7344 
0,0119 0,0838 0,0582 0,0824 -30,5382 -1,6325 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 8.10. 
 
 
Figura 42. Comparació dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
y = 3,725x3 - 6,7659x2 + 3,9942x + 0,0718 
R² = 0,9871 
0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
0,6
0,7
0,8
0,9
1
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Fr
ac
ci
ó
  m
o
la
r 
d
e
  b
e
n
zè
 e
n
 f
as
e
 g
as
 (
y)
 
Fracció molar de  benzè en  fase líquida (x) 
Experimental vs Van Laar 
Calculat
Experimental
Hysys
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
173 
 
8.6.3. Comparació model de Wilson. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs vistos en l’apartat 
anterior, amb les experimentals tal i com es veu en la taula  75: 
Taula 75. Dades experimentals i calculades model de Wilson. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9435 0,9082 4,0388 0,1426 
0,7832 0,8438 0,8996 0,8769 6,6170 3,9277 
0,6426 0,8013 0,8481 0,8489 5,8458 5,9393 
0,5009 0,7681 0,7899 0,8163 2,8431 6,2797 
0,4293 0,7297 0,7523 0,7942 3,0935 8,8414 
0,3712 0,6955 0,7165 0,7713 3,0135 10,8982 
0,3084 0,6356 0,6681 0,7388 5,1189 16,2409 
0,2417 0,5859 0,6027 0,6904 2,8704 17,8363 
0,2138 0,5533 0,5686 0,6637 2,7600 19,9478 
0,1804 0,5102 0,5206 0,6243 2,0313 22,3706 
0,1455 0,4507 0,4601 0,5714 2,0796 26,7859 
0,0994 0,3798 0,3608 0,4731 -5,0098 24,5685 
0,0684 0,2973 0,2744 0,3782 -7,7130 27,1964 
0,0501 0,2250 0,2132 0,3055 -5,2548 35,7742 
0,0318 0,1653 0,1445 0,2157 -12,6102 30,4604 
0,0119 0,0838 0,0582 0,0916 -30,5725 9,2745 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 #DIV/0! 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 43. 
 
 
Figura 43. Comparació dades experimentals i calculades model de Wilson. 
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8.6.4. Comparació model NRTL. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, amb 
les experimentals tal i com es veu en la taula  76: 
Taula 76. Dades experimentals i calculades model NRTL. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9461 0,9072 4,3259 0,0293 
0,7832 0,8438 0,9044 0,8775 7,1800 3,9887 
0,6426 0,8013 0,8539 0,8544 6,5678 6,6226 
0,5009 0,7681 0,7938 0,8242 3,3448 7,3022 
0,4293 0,7297 0,7535 0,8013 3,2681 9,8080 
0,3712 0,6955 0,7147 0,7763 2,7656 11,6239 
0,3084 0,6356 0,6621 0,7400 4,1643 16,4228 
0,2417 0,5859 0,5909 0,6850 0,8602 16,9135 
0,2138 0,5533 0,5541 0,6547 0,1483 18,3210 
0,1804 0,5102 0,5029 0,6104 -1,4379 19,6352 
0,1455 0,4507 0,4393 0,5517 -2,5349 22,4142 
0,0994 0,3798 0,3377 0,4462 -11,0926 17,4702 
0,0684 0,2973 0,2522 0,3487 -15,1551 17,2795 
0,0501 0,2250 0,1935 0,2770 -14,0206 23,1053 
0,0318 0,1653 0,1292 0,1916 -21,8481 15,9341 
0,0119 0,0838 0,0511 0,0792 -39,0543 -5,4308 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 44. 
 
Figura 44. Comparació dades experimentals i calculades model NRTL. 
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8.6.5. Comparació model UNIQUAC. 
 
Es comparen  les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, 
amb les experimentals tal i com es veu en la taula  77: 
Taula 77. Dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
x1 (exp) y1 (exp) y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9324 0,9080 2,8126 0,1206 
0,7832 0,8438 0,8833 0,8780 4,6816 4,0545 
0,6426 0,8013 0,8282 0,8522 3,3546 6,3461 
0,5009 0,7681 0,7680 0,8199 -0,0069 6,7394 
0,4293 0,7297 0,7300 0,7969 0,0434 9,2106 
0,3712 0,6955 0,6945 0,7728 -0,1505 11,1140 
0,3084 0,6356 0,6471 0,7385 1,8048 16,1913 
0,2417 0,5859 0,5838 0,6876 -0,3596 17,3567 
0,2138 0,5533 0,5510 0,6597 -0,4196 19,2263 
0,1804 0,5102 0,5050 0,6189 -1,0224 21,3013 
0,1455 0,4507 0,4471 0,5645 -0,7891 25,2487 
0,0994 0,3798 0,3522 0,4678 -7,2695 23,1701 
0,0684 0,2973 0,2691 0,3698 -9,4839 24,3909 
0,0501 0,2250 0,2099 0,2979 -6,7276 32,3822 
0,0318 0,1653 0,1429 0,2096 -13,5673 26,7907 
0,0119 0,0838 0,0579 0,0887 -30,8932 5,8055 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 8.45, en verd les dades experimentals i en vermell les calculades: 
 
 
Figura 45. Comparació dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
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8.6.6. Comparació model UNIFAC. 
Tal i com s’ha esmentat abans mitjançant aquest model només tenim les dades 
calculades en l’apartat anterior, si les comparem amb les experimentals 
obtenim la taula 78: 
Taula 78. Dades experimentals i calculades model UNIFAC 
x1  
(exp) 
y1  
(exp) 
y1  
(calc) 
%error  
(calc) 
1,0000 1,0000 1,0000 0,0000 
0,8927 0,9069 0,9149 0,8803 
0,7832 0,8438 0,8703 3,1396 
0,6426 0,8013 0,8318 3,8063 
0,5009 0,7681 0,7946 3,4536 
0,4293 0,7297 0,7701 5,5325 
0,3712 0,6955 0,7463 7,3045 
0,3084 0,6356 0,7124 12,0788 
0,2417 0,5859 0,6637 13,2766 
0,2138 0,5533 0,6367 15,0673 
0,1804 0,5102 0,5968 16,9750 
0,1455 0,4507 0,5435 20,5878 
0,0994 0,3798 0,4488 18,1567 
0,0684 0,2973 0,3573 20,1844 
0,0501 0,2250 0,2868 27,4870 
0,0318 0,1653 0,2020 22,2308 
0,0119 0,0838 0,0856 2,1129 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
180 
 
Finalment, tal i com es veu en la figura 46, es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor: 
 
Figura 46. Equilibri líquid-vapor model UNIFAC. 
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8.6.7. Comparació Ideal. 
 
Tal i com es mostra en la taula 79: 
Taula 79. Comparació valors experimentals i calculats. 
x1  
(exp) 
y1  
(exp) 
y1 
(calc) 
%error 
(calc) 
1,0000 1,0000 1,0031 -0,3074 
0,8927 0,9069 0,9079 -0,1127 
0,7832 0,8438 0,8213 2,7400 
0,6426 0,8013 0,6989 14,6575 
0,5009 0,7681 0,5648 35,9923 
0,4293 0,7297 0,5108 42,8602 
0,3712 0,6955 0,4562 52,4404 
0,3084 0,6356 0,4019 58,1504 
0,2417 0,5859 0,3347 75,0725 
0,2138 0,5533 0,3072 80,0950 
0,1804 0,5102 0,2743 85,9982 
0,1455 0,4507 0,2379 89,4891 
0,0994 0,3798 0,1759 115,9019 
0,0684 0,2973 0,1312 126,5772 
0,0501 0,2250 0,1035 117,4335 
0,0318 0,1653 0,0697 137,0675 
0,0119 0,0838 0,0282 197,4468 
0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri i es compara amb les dades experimentals, 
com mostra la figura 47: 
 
Figura 47. Gràfic comparació experimental vs ideal. 
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8.6.8. Conclusions. 
 
 Després de fer la primera comparació visual, es veu que en tots els 
casos la composició calculada mitjançant el programa “Hysys” és 
superior a la calculada manualment i a les dades experimentals. 
 
 També s’observa però que a mesura que la composició s’acosta a 1, les 
dades calculades són pitjors que les del programa en tots els casos. 
Basant-nos en aquesta comparació, es podria dir que en composicions 
no gaire elevades els models calculats de forma manual són més fiables, 
però si el que interessa són composicions elevades caldria guiar-nos per 
les dades del programa. 
 
 Pel que fa a les dades tractades de forma ideal, es veu perfectament 
que són molt dolentes i que per tant aquesta mescla ha de ser tractada 
com a no ideal. 
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8.7. Càlcul de plats sistema benzè(1)- àcid acètic (2). 
 
Per a realitzar aquest càlcul, es farà mitjançant els mateix mètode que en el cas 
de la mescla anterior, canviant les composicions finals que seran les següents: 
Es vol rectificar una mescla que conté 25% de benzè (xF =0.25) i 75% d’àcid 
acètic, per obtenir un producte de cua amb un 95%  (xD = 0.95)  de benzè. La 
raó de reflux extern és de 3.5 (Re = 3.5), i l’aliment entra líquid a la temperatura 
d’ebullició. Es vol obtenir un residu de composició 1% de metanol (xW = 0.01). 
Seguint el mètode de Lewis-Sorel explicat anteriorment: 
 
 
8.7.1. Càlcul de plats per a les dades experimentals. 
 
El càlcul de plats es troba en l’annex I. 
 
En resum, el nombre de plats necessaris per a cada model són els que es 
mostren en la taula 80: 
Taula 80. Comparació dels números de plats necessaris depenent del model elegit. 
Model Nº plats calculat Nº plats Hysys 
Margules 7+1 10+1 
Van Laar 7+1 8+1 
Wilson 6+1 8+1 
NRTL 7+1 8+1 
UNIQUAC 5+1 8+1 
UNIFAC 6+1 - 
Experimental 12+1 - 
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8.7.2. Càlcul del diàmetre de la columna. 
 
El diàmetre es calcularà d’igual manera que en el cas anterior, és a dir amb la 
mateixa equació i en les mateixes condicions de velocitat, tenint en compte que 
la temperatura d’ebullició del benzè (corresponent a l’últim plat) és de 80.2ºC, i 
el cabal molar del vapor W serà 74.47 kmol/h. 
Segons l’equació [8.12] : 
𝐷 =  √
4 · 𝑊 · 22.4 · (273 + 𝑡) · 760
𝜋 · 𝑢 · 3600 · 𝑃 · 273
 
Com s’ha apuntat abans, l’únic paràmetre diferencial entre els mètodes és la 
pressió en la qual treballa la columna, si es fa la mitja tal i com es mostra en la 
taula 81 : 
 
Taula 81. Pressió mitjana a la columna depenent del model. 
Model Pressió mitja (mmHg) 
Margules 644,73 
Van Laar 641,06 
Wilson 639,89 
NRTL 623,15 
UNIQUAC 647,54 
UNIFAC 726.,93 
Experimental 760,00 
 
Un cop obtingudes les pressions es pot procedir a calcular el diàmetre per a 
cada mètode: 
Si s’agafa com a exemple el model de Margules: 
𝐷 =  √
4 · 74,726 · 22,4 · (273 + 80,20) · 760
𝜋 · 0,6 · 3600 · 644.73 · 273
=  √
1.797.272.927
1.194.384.475
= 1.225 𝑚 
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Seguint el mateix procediment s’obté la taula 82 on es veuen les diferències de 
diàmetres depenent del model utilitzat: 
Taula 82. Diàmetre de la columna per a cada model. 
Model Diàmetre (m) 
Margules 1,225 
Van Laar 1,228 
Wilson 1,223 
NRTL 1,246 
UNIQUAC 1,222 
UNIFAC 1,153 
Experimental 1,128 
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8.7.3. Comparació cost econòmic. 
 
En aquest cas es faran servir els mateixos costos orientatius i el mateix 
rendiment de plats, de tal manera que els costos quedaran com es mostra en la 
taula 83 per a les dades calculades i per a la taula 84 per a les dades extretes 
de “Hysys” 
Taula 83. Cost dels plats mitjançant dades calculades. 
Model Plats reals (calculat) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 10 12.000 16.000 19.000 
Van Laar 10 12.000 16.000 19.000 
Wilson 9 10.800 14.400 17.100 
NRTL 10 12.000 16.000 19.000 
UNIQUAC 8 9.600 12.800 15.200 
UNIFAC 9 10.800 14.400 17.100 
Experimental 18 21.600 28.800 34.200 
 
Taula 84. Cost mitjançant dades de “Hysys”. 
Model Plats reals (Hysys) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 15 18.800 24.000 28.500 
Van Laar 12 14.400 19.200 22.800 
Wilson 12 14.400 19.200 22.800 
NRTL 12 14.400 19.200 22.800 
UNIQUAC 12 14.400 19.200 22.800 
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Si es segueix el procediment explicat en l’apartat 7.7.3, s’arriba a la taula 85  i 
86, on es veu reflectit el cost final de la columna mitjançant les dades 
calculades i les dades de “Hysys” respectivament. 
 
Taula 85. Cost total. 
Model Cost total (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 80.031,8 84.031,8 87.031,8 
Van Laar 80.191,5 84.191,5 87.191,5 
Wilson 72.251,6 75.851,6 78.551,6 
NRTL 80.999,2 84.999,2 87.999,2 
UNIQUAC 71.949,9 75.549,8 78.249,8 
UNIFAC 69.104,8 72.704,8 75.404,8 
Experimental 135.839,9 143.039,9 148.439,9 
 
Taula 86. Cost total dades “Hysys”. 
Model Cost total (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 113.244,6 119.244,6 123.744,6 
Van Laar 90.649,3 95.449,3 99.049,3 
Wilson 90.649,3 95.449,3 99.049,3 
NRTL 90.649,3 95.449,3 99.049,3 
UNIQUAC 90.649,3 95.449,3 99.049,3 
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8.7.4. Conclusions. 
 
 En aquest cas, la mescla no es tant ideal com l’anterior de metanol(1)-
aigua(2). Aquesta diferència es veu clarament quan es fa el còmput  del 
número de plats necessaris. Si es pren com a bo el nombre de plats 
calculat per a les dades experimentals es veu que en cap cas ni tan sols 
s’acosta  al valor de 12+1 plats. 
 
 Aquesta diferència es dóna  bàsicament en la part  final de la destil·lació, 
quan la composició de benzè s’acosta a 1, ja que en les dades 
experimentals la corba de destil·lació és molt més diferent a quan les 
dades han estat calculades. 
 
 El més destacable d’aquestes dades és que els càlculs de plats han 
estat més o menys constants en els diferents models, cosa que de no 
tenir les dades experimentals  podria fer pensar que la modelització ha 
estat correcta, però la realitat seria que hi ha una desviació de plats 
bastant important. 
 
 També cal ressaltar que amb les dades del programa “Hysys” tampoc 
s’ha aconseguit aproximar-se al resultat de les dades experimentals, i 
per tant es pot afirmar que la modelització d’aquesta mescla en concret 
seria un error si es fa sense comparar-ho amb dades experimentals 
 
 Pel que fa al diàmetre, veient la taula 82 es veu que hi ha diferències pel 
que fa al càlcul dels models i l’experimental. Aquesta desviació és de 10 
cm en general i ve donada per la diferència de pressió calculada entre 
en els casos on s’ha utilitzat un model termodinàmic i en el cas 
experimental. Cal esmentar que teòricament la pressió calculada 
mitjançant els coeficients d’activitat hauria d’haver estat propera a 760 
mmHg, aquesta desviació en el càlcul fa que hi hagi l’error en els 
diàmetres. 
 
 Finalment, s’observa que el cost de plats  per a les dades calculades i de 
“Hysys” sempre és inferior al cost calculat per a les dades experimentals. 
Això podria semblar perfecte ja que s’estalviarien costos, però al final no 
s’assoliria la separació desitjada que no hi ha suficients plats.  
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9. Cas d’estudi 3: Mescla cloroform(1)-metanol(2). 
 
Finalment, s’estudiarà una mescla azeotròpica de cloroform(1)-metanol(2), 
seguint el mateix procediment anterior, tot i que no es resoldrà l’azeòtrop. 
 
9.1. Característiques dels components de la mescla. 
 
Cloroform: 
Compost químic, és un líquid volàtil, no inflamable, incolor i d’olor penetrant. 
Formulació : CHCl3. 
Punt d’ebullició : 61.1 ºC 
Pressió de vapor: 756,363 mmHg. 
Massa molar: 119 g/mol. 
Densitat : 1.483 kg/m3. 
 
Metanol: 
Esmentades en l’apartat 7.1. 
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9.2. Interès industrial. 
 
El cloroform s’usa habitualment com a dissolvent, en la industria química però 
s’usa com a matèria prima per a la fabricació de carburs fluorats, per  a 
l’obtenció de refrigerants, resines o plàstics. 
En els laboratoris de química orgànica i farmacèutica s’usa especialment com a 
dissolvent i desengreixant. 
No obstant, en els últims temps el consum de cloroform s’ha anat canviant per 
altres compostos menys tòxics. 
Els usos del metanol s’han explicat en l’apartat 7.1. 
 
La mescla cloroform(1)-metanol(2) s’usa per a l’extracció de lípids de mostres 
biològiques mitjançant centrifugació.  
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9.3. Dades experimentals de l’equilibri líquid-vapor per la mescla 
cloroform(1)-metanol(2).  
 
P= 760mmHg. 
Cal esmentar que totes les composicions x1 i y1 que apareixen al llarg de 
l’apartat 9  fan referència a la fracció molar del component més volàtil. 
Les dades experimentals han estat extretes de l’experiment de Li Q,  et al. (13), 
i són les que es mostren la taula 87: 
Taula 87. Dades experimentals sistema cloroform(1)-metanol(2). 
x1 y1 T (K) 
0,000 0,000 337,9 
0,046 0,120 335,9 
0,089 0,204 334,2 
0,139 0,306 332,5 
0,188 0,363 331,2 
0,237 0,430 329,9 
0,281 0,467 329,1 
0,324 0,508 328,3 
0,383 0,550 327,8 
0,433 0,575 327,3 
0,491 0,599 327,1 
0,566 0,616 326,9 
0,589 0,629 326,8 
0,631 0,650 326,7 
0,653 0,653 326,8 
0,702 0,662 326,7 
0,742 0,680 327.0 
0,790 0,700 327,1 
0,837 0,717 327,4 
0,904 0,765 328,4 
0,935 0,820 329,6 
1,000 1,000 334,1 
 
 
A partir d’aquestes dades es calcularan les composicions en la fase gas 
mitjançant els diferents models. 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
193 
 
9.4. Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
Cloroform(1)-Metanol(2) pels diferents models termodinàmics. 
 
Els càlculs corresponents es troben en l’annex , i han estat realitzats mitjançant 
el programa “Microsoft Excel”. 
Si es segueix el procediment, per a cada temperatura s’obté una pressió, tal i 
com mostra la taula 88. 
Taula 88. Pressions de vapor de cada component en funció de la temperatura. 
x1 t (ºC) 𝐏𝟏
𝟎 (mmHg) 𝐏𝟐
𝟎 (mmHg) 
0,000 64,9 853,8309 765,8329 
0,046 62,9 801,4168 707,6189 
0,089 61,2 758,8145 661,0634 
0,139 59,5 717,9549 617,0759 
0,188 58,2 687,8565 585,1021 
0,237 56,9 658,7299 554,5168 
0,281 56,1 641,2800 536,3647 
0,324 55,3 624,1857 518,7096 
0,383 54,8 613,6802 507,9229 
0,433 54,3 603,3106 497,3237 
0,491 54,1 599,2006 493,1359 
0,566 53,9 595,1120 488,9775 
0,589 53,8 593,0758 486,9093 
0,631 53,7 591,0449 484,8484 
0,653 53,8 593,0758 486,9093 
0,702 53,7 591,0449 484,8484 
0,742 54,0 597,1536 491,0530 
0,790 54,1 599,2006 493,1359 
0,837 54,4 605,3737 499,4286 
0,904 55,4 626,3032 520,8897 
0,935 56,6 652,1443 547,6508 
1,000 61,1 756,3632 658,4059 
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9.4.1. Model de Margules.  
 
Els càlculs corresponents es troben en l’annex I. 
 
 
La composició en la fase gas serà la que es mostra en la taula 89 : 
 
Taula 89. Pressió total  i composició de metanol en la fase gas. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 765,8329 0,0000 
0,046 759,8772 0,1116 
0,089 756,6200 0,2035 
0,139 755,9505 0,2947 
0,188 759,6986 0,3687 
0,237 756,8922 0,4297 
0,281 759,4582 0,4744 
0,324 756,7077 0,5109 
0,383 763,2404 0,5503 
0,433 761,2750 0,5768 
0,491 764,9740 0,6006 
0,566 765,6192 0,6240 
0,589 763,7383 0,6302 
0,631 761,7498 0,6405 
0,653 764,6057 0,6455 
0,702 760,7334 0,6573 
0,742 766,9830 0,6677 
0,790 764,4865 0,6841 
0,837 762,7903 0,7070 
0,904 758,5439 0,7636 
0,935 762,8697 0,8079 
1,000 756,3632 1,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, tal i com es veu en la figura 48: 
 
Figura 48. Equilibri líquid-vapor del model Margules. 
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9.4.2.  Model  de Van Laar. 
 
Els càlculs es troben en l’annex I. 
Seguint el procediment de l’apartat anterior ,es busca la pressió a partir de 
l’equació de Dalton i de Raoult modificada,  i  es calcula la composició en la 
fase gas, tal i com es mostra en la taula 90. 
Taula 90. Composició fase gas model Van Laar. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 765,8329 0,0000 
0,046 765,7506 0,1175 
0,089 762,8420 0,2074 
0,139 759,3837 0,2931 
0,188 759,2283 0,3616 
0,237 752,7172 0,4187 
0,281 752,7093 0,4615 
0,324 748,3744 0,4977 
0,383 754,0510 0,5386 
0,433 752,4443 0,5679 
0,491 757,1951 0,5961 
0,566 759,4721 0,6262 
0,589 758,0228 0,6344 
0,631 756,6206 0,6482 
0,653 759,6508 0,6548 
0,702 756,0864 0,6696 
0,742 762,5268 0,6811 
0,790 760,8388 0,6972 
0,837 761,1010 0,7171 
0,904 762,6581 0,7643 
0,935 770,3217 0,8028 
1,000 756,3600 1,0000 
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En la figura 49 es veu l’equilibri líquid-vapor per al model de Van Laar:  
 
Figura 49. Equilibri Líquid-Vapor model Van Laar. 
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9.4.3. Model de Wilson. 
 
Els càlculs corresponents es troben en l’annex I. 
 
Finalment es calcula la pressió i la composició molar en la fase gas tal i com 
s’ha explicat abans, obtenint els valors que es mostren en la taula 91: 
Taula 91. Composició fase gas model de Wilson. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 765,8329 0,0000 
0,046 769,1058 0,1211 
0,089 766,9853 0,2107 
0,139 762,8523 0,2943 
0,188 761,2436 0,3603 
0,237 753,0201 0,4151 
0,281 751,5544 0,4563 
0,324 746,0106 0,4913 
0,383 750,4267 0,5314 
0,433 748,2196 0,5608 
0,491 752,6686 0,5900 
0,566 755,0746 0,6227 
0,589 753,7382 0,6320 
0,631 752,5154 0,6481 
0,653 755,5637 0,6559 
0,702 752,0333 0,6737 
0,742 758,2264 0,6877 
0,79 756,3197 0,7062 
0,837 756,7097 0,7271 
0,904 760,9606 0,7707 
0,935 771,5414 0,8047 
1,000 756,3632 1,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor, obtenint la figura 50: 
 
Figura 50. Equilibri líquid-vapor model de Wilson. 
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9.4.4.  Model NRTL. 
 
Els càlculs corresponents es troben en l’annex I. 
 
Un cop calculades les gammes, tal i com s’ha fet abans es procedeix a calcular 
la composició molar en la fase gas, mitjançant les lleis de Dalton i de Raoult, 
reflectit en la taula 92: 
Taula 92. Composició en la fase gas model NRTL. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 765,8329 0,0000 
0,046 744,6901 0,0933 
0,089 728,5638 0,1725 
0,139 715,6591 0,2553 
0,188 710,6757 0,3271 
0,237 702,9967 0,3908 
0,281 703,6185 0,4410 
0,324 701,4349 0,4850 
0,383 710,6232 0,5365 
0,433 712,9182 0,5743 
0,491 721,8370 0,6112 
0,566 729,0117 0,6505 
0,589 728,9233 0,6610 
0,631 729,6023 0,6781 
0,653 733,3746 0,6860 
0,702 731,6791 0,7026 
0,742 739,1051 0,7143 
0,790 739,3955 0,7285 
0,837 742,5698 0,7442 
0,904 751,6540 0,7802 
0,935 764,0914 0,8120 
1,000 756,3632 1,0000 
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Finalment es grafiquen les dades, i s’obté la figura 51: 
 
Figura 51. Equilibri líquid-vapor model NRTL. 
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9.4.5. Model UNIQUAC. 
 
Els càlculs referents a aquest apartat es troben en l’annex I. 
Finalment, tal i com s’ha fet abans es calcula la composició en la fase gas de la 
mescla a partir de les lleis de Dalton i de Raoult obtenint la taula 93: 
Taula 93. Composicions en la fase gas model UNIQUAC. 
x1 P (mmHg) y1 
0 765,8329 0,0000 
0,046 779,4317 0,1205 
0,089 785,7665 0,2094 
0,139 789,9202 0,2920 
0,188 795,0109 0,3566 
0,237 791,7742 0,4095 
0,281 794,0089 0,4488 
0,324 790,9713 0,4816 
0,383 798,4584 0,5183 
0,433 797,6106 0,5446 
0,491 803,4458 0,5697 
0,566 806,6958 0,5966 
0,589 805,3684 0,6039 
0,631 804,2312 0,6164 
0,653 807,6368 0,6223 
0,702 804,0770 0,6358 
0,742 811,0442 0,6464 
0,790 809,0699 0,6612 
0,837 808,7935 0,6796 
0,904 807,8386 0,7245 
0,935 812,2610 0,7632 
1 756,3632 1,0000 
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Es fa el gràfic equilibri líquid-vapor  i s’obté la figura 52: 
 
Figura 52. Equilibri líquid vapor model UNIQUAC. 
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9.4.6. Model UNIFAC. 
 
Els càlculs corresponents es troben en l’annex I. 
 
Finalment, tal i com s’ha fet durant tots els exemples, es troba la pressió en 
cada punt i mitjançant la llei de Dalton i Raoult, es calcula la composició en la 
fase gas, com indicia la taula 94: 
Taula 94. Composició fase gas model UNIFAC. 
x1 P (mmHg) y1 
0,000 765,8329 0,0000 
0,046 794,8788 0,1492 
0,089 809,0704 0,2506 
0,139 817,1916 0,3387 
0,188 822,8299 0,4038 
0,237 817,9804 0,4549 
0,281 817,8765 0,4914 
0,324 812,0146 0,5210 
0,383 815,4423 0,5529 
0,433 811,1752 0,5750 
0,491 813,3862 0,5953 
0,566 812,8313 0,6161 
0,589 810,6021 0,6217 
0,631 808,1381 0,6310 
0,653 810,9805 0,6352 
0,702 806,7339 0,6452 
0,742 813,4697 0,6529 
0,790 811,8212 0,6645 
0,837 812,2033 0,6800 
0,904 811,9343 0,7218 
0,935 815,6754 0,7603 
1,000 756,3632 1,0000 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor per al model UNIFAC, com 
s’aprecia en la figura 53: 
 
Figura 53. Equilibri Líquid-Vapor model UNIFAC. 
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9.4.7. Mescla ideal. 
 
L’últim que queda per veure és saber si es pot tractar aquesta mescla de forma 
ideal, mitjançant l’equació [4.3], és a dir, sense utilitzar cap coeficient d’activitat. 
Així doncs, per a calcular la composició en la fase gas, sabent que es treballa a 
760 mmHg: 
𝑃 · 𝑦𝑖 = 𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖                                                                                                                            
𝑦𝑖 =
𝑃𝑖
𝑜 · 𝑥𝑖  
𝑃
 
Així doncs, tal i com es veu en la taula 95, la composició en la fase gas si 
considerem la mescla ideal serà  : 
Taula 95. Composició en la fase gas mescla ideal. 
x1 P
º
1 
(mmHg) 
y1 
0,000 853,8309 0,0000 
0,046 801,4168 0,0485 
0,089 758,8145 0,0889 
0,139 717,9549 0,1313 
0,188 687,8565 0,1702 
0,237 658,7299 0,2054 
0,281 641,2800 0,2371 
0,324 624,1857 0,2661 
0,383 613,6802 0,3093 
0,433 603,3106 0,3437 
0,491 599,2006 0,3871 
0,566 595,1120 0,4432 
0,589 593,0758 0,4596 
0,631 591,0449 0,4907 
0,653 593,0758 0,5096 
0,702 591,0449 0,5459 
0,742 597,1536 0,5830 
0,790 599,2006 0,6229 
0,837 605,3737 0,6667 
0,904 626,3032 0,7450 
0,935 652,1443 0,8023 
1,000 756,3632 0,9952 
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Si es fa el gràfic, s’obté la figura 54: 
 
Figura 54. Gràfic d’equilibri si es considera mescla ideal. 
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9.5.  Càlcul de les dades de l’equilibri líquid-vapor per a la mescla 
cloroform(1)-metanol(2) amb el simulador Hysys. 
 
Seguint el procediment explicat anteriorment, canviant els components, s’obté 
la taula 96  , on es veu la composició en la fase gas de cada model mitjançant 
el programa “Hysys”: 
 
Taula 96. Càlcul de la composició en fase gas mitjançant el programa “Hysys” . 
x1 Margules NRTL Van Laar Wilson UNIQUAC 
0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,1114 0,1163 0,1175 0,1211 0,1183 
0,089 0,2030 0,2059 0,2071 0,2105 0,2078 
0,139 0,2939 0,2918 0,2924 0,2938 0,2928 
0,188 0,3678 0,3609 0,3607 0,3596 0,3607 
0,237 0,4285 0,4181 0,4172 0,4137 0,4167 
0,281 0,4733 0,4614 0,4599 0,4546 0,4591 
0,324 0,5095 0,4976 0,4957 0,4891 0,4946 
0,383 0,5493 0,5390 0,5370 0,5295 0,5357 
0,433 0,5756 0,5681 0,5661 0,5587 0,5649 
0,491 0,5997 0,5963 0,5947 0,5882 0,5936 
0,566 0,6232 0,6258 0,6249 0,6211 0,6245 
0,589 0,6292 0,5892 0,6330 0,6303 0,6329 
0,631 0,6394 0,6467 0,6468 0,6463 0,6472 
0,653 0,6483 0,6531 0,6536 0,6544 0,6419 
0,702 0,6562 0,6670 0,6681 0,6720 0,6697 
0,742 0,6669 0,6785 0,6801 0,6864 0,6824 
0,79 0,6833 0,6940 0,6962 0,7049 0,6990 
0,837 0,7061 0,7139 0,7161 0,7259 0,7191 
0,904 0,7626 0,7624 0,7635 0,7699 0,7651 
0,935 0,8073 0,8027 0,8026 0,8044 0,8027 
1,000 1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 1,0000 
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Si es fa el gràfic amb tots els models , s’obté la  figura 55: 
 
Figura 55. Comparació de les composicions obtingudes mitjançant “Hysys”. 
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9.6. Comparació de resultats: Models termodinàmics/Hysys/Dades 
experimentals. 
 
Comparant els resultats obtinguts mitjançant els càlculs i mitjançant els Hysys 
amb les dades experimentals, es pot veure si realment les dades obtingudes 
són fiables. 
En els gràfics on es comparen les dades obtingudes es poden veure les 
equacions de correlació corresponents a les dades obtingudes mitjançant el 
programa. 
9.6.1. Comparació model de Margules. 
Si es fa el gràfic amb les dades obtingudes en els apartats anteriors, 
representades a la taula 97: 
Taula 97. Dades experimentals i calculades model de Margules. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,1116 0,1114 -7,0097 -7,1558 
0,089 0,204 0,2035 0,2030 -0,2472 -0,5118 
0,139 0,306 0,2947 0,2939 -3,6801 -3,9660 
0,188 0,363 0,3687 0,3678 1,5630 1,3226 
0,237 0,430 0,4297 0,4285 -0,0672 -0,3514 
0,281 0,467 0,4744 0,4733 1,5909 1,3454 
0,324 0,508 0,5109 0,5095 0,5795 0,3028 
0,383 0,550 0,5503 0,5493 0,0510 -0,1307 
0,433 0,575 0,5768 0,5756 0,3110 0,1097 
0,491 0,599 0,6006 0,5997 0,2617 0,1092 
0,566 0,616 0,6240 0,6232 1,3065 1,1640 
0,589 0,629 0,6302 0,6292 0,1922 0,0335 
0,631 0,650 0,6405 0,6394 -1,4575 -1,6291 
0,653 0,653 0,6455 0,6483 -1,1554 -0,7181 
0,702 0,662 0,6573 0,6562 -0,7039 -0,8817 
0,742 0,680 0,6677 0,6669 -1,8139 -1,9226 
0,790 0,700 0,6841 0,6833 -2,2679 -2,3919 
0,837 0,717 0,7070 0,7061 -1,3956 -1,5234 
0,904 0,765 0,7636 0,7626 -0,1872 -0,3142 
0,935 0,820 0,8079 0,8073 -1,4807 -1,5523 
1,000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Si es fa el gràfic (figura 56), es veuen els punts calculats en vermell,  
l’experimental en verd  i les dades del Hysys en porpra. 
 
Figura 56. Comparació dades experimental i calculades model de Margules. 
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9.6.2. Model de Van Laar. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs, amb les experimentals 
tal i com es veu en la taula  98: 
Taula 98. Dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,1175 0,1175 -2,0711 -2,0967 
0,089 0,204 0,2074 0,2071 1,6462 1,5064 
0,139 0,306 0,2931 0,2924 -4,2294 -4,4536 
0,188 0,363 0,3616 0,3607 -0,3921 -0,6380 
0,237 0,430 0,4187 0,4172 -2,6305 -2,9753 
0,281 0,467 0,4615 0,4599 -1,1714 -1,5122 
0,324 0,508 0,4977 0,4957 -2,0304 -2,4181 
0,383 0,550 0,5386 0,5370 -2,0740 -2,3691 
0,433 0,575 0,5679 0,5661 -1,2338 -1,5393 
0,491 0,599 0,5961 0,5947 -0,4846 -0,7234 
0,566 0,616 0,6262 0,6249 1,6534 1,4481 
0,589 0,629 0,6344 0,6330 0,8557 0,6397 
0,631 0,650 0,6482 0,6468 -0,2763 -0,4966 
0,653 0,653 0,6548 0,6536 0,2723 0,0877 
0,702 0,662 0,6696 0,6681 1,1411 0,9252 
0,742 0,680 0,6811 0,6801 0,1671 0,0206 
0,790 0,700 0,6972 0,6962 -0,3976 -0,5499 
0,837 0,717 0,7171 0,7161 0,0179 -0,1209 
0,904 0,765 0,7643 0,7635 -0,0933 -0,1924 
0,935 0,820 0,8028 0,8026 -2,0943 -2,1261 
1,000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 57. 
 
 
Figura 57. Comparació dades experimentals i calculades model de Van Laar. 
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9.6.3. Comparació model de Wilson. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant els càlculs vistos en l’apartat 9.4, 
amb les experimentals tal i com es veu en la taula  9.13: 
Taula 99. Dades experimentals i calculades model de Wilson. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,1211 0,1211 0,8784 0,9150 
0,089 0,204 0,2107 0,2105 3,2682 3,2069 
0,139 0,306 0,2943 0,2938 -3,8131 -3,9784 
0,188 0,363 0,3603 0,3596 -0,7312 -0,9433 
0,237 0,430 0,4151 0,4137 -3,4578 -3,8005 
0,281 0,467 0,4563 0,4546 -2,2950 -2,6570 
0,324 0,508 0,4913 0,4891 -3,2911 -3,7215 
0,383 0,550 0,5314 0,5295 -3,3838 -3,7333 
0,433 0,575 0,5608 0,5587 -2,4643 -2,8332 
0,491 0,599 0,5900 0,5882 -1,5018 -1,8005 
0,566 0,616 0,6227 0,6211 1,0876 0,8273 
0,589 0,629 0,6320 0,6303 0,4741 0,2067 
0,631 0,650 0,6481 0,6463 -0,3000 -0,5694 
0,653 0,653 0,6559 0,6544 0,4426 0,2141 
0,702 0,662 0,6737 0,6720 1,7695 1,5088 
0,742 0,680 0,6877 0,6864 1,1320 0,9475 
0,790 0,700 0,7062 0,7049 0,8861 0,6967 
0,837 0,717 0,7271 0,7259 1,4133 1,2430 
0,904 0,765 0,7707 0,7699 0,7513 0,6426 
0,935 0,820 0,8047 0,8044 -1,8631 -1,9048 
1,000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 58. 
 
 
Figura 58. Comparació dades experimentals i calculades model de Wilson. 
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9.6.4. Comparació model NRTL. 
 
Comparem les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, amb 
les experimentals tal i com es veu en la taula  100: 
Taula 100. Dades experimentals i calculades model NRTL. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,0933 0,1163 -22,2743 -3,0500 
0,089 0,204 0,1725 0,2059 -15,4267 0,9358 
0,139 0,306 0,2553 0,2918 -16,5578 -4,6458 
0,188 0,363 0,3271 0,3609 -9,8989 -0,5857 
0,237 0,430 0,3908 0,4181 -9,1251 -2,7574 
0,281 0,467 0,4410 0,4614 -5,5652 -1,1951 
0,324 0,508 0,4850 0,4976 -4,5335 -2,0537 
0,383 0,550 0,5365 0,5390 -2,4526 -1,9924 
0,433 0,575 0,5743 0,5681 -0,1193 -1,1915 
0,491 0,599 0,6112 0,5963 2,0435 -0,4484 
0,566 0,616 0,6505 0,6258 5,5995 1,5836 
0,589 0,629 0,6610 0,5892 5,0805 -6,3316 
0,631 0,650 0,6781 0,6467 4,3297 -0,5086 
0,653 0,653 0,6860 0,6531 5,0583 0,0210 
0,702 0,662 0,7026 0,6670 6,1354 0,7514 
0,742 0,680 0,7143 0,6785 5,0396 -0,2276 
0,790 0,700 0,7285 0,6940 4,0744 -0,8574 
0,837 0,717 0,7442 0,7139 3,7875 -0,4346 
0,904 0,765 0,7802 0,7624 1,9886 -0,3460 
0,935 0,820 0,8120 0,8027 -0,9810 -2,1152 
1,000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 59. 
 
 
Figura 59. Comparació dades experimentals i calculades model NRTL. 
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9.6.5. Comparació model UNIQUAC. 
 
Es comparen  les dades obtingudes mitjançant l’equació vista anteriorment, 
amb les experimentals tal i com es veu en la taula  101: 
Taula 101. Dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
y1 
(Hysys) 
%error 
(calc) 
%error 
(Hysys) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,1205 0,1183 0,3937 -1,4567 
0,089 0,204 0,2094 0,2078 2,6635 1,8838 
0,139 0,306 0,2920 0,2928 -4,5680 -4,3157 
0,188 0,363 0,3566 0,3607 -1,7645 -0,6468 
0,237 0,430 0,4095 0,4167 -4,7566 -3,0858 
0,281 0,467 0,4488 0,4591 -3,9074 -1,6867 
0,324 0,508 0,4816 0,4946 -5,2030 -2,6285 
0,383 0,550 0,5183 0,5357 -5,7574 -2,5989 
0,433 0,575 0,5446 0,5649 -5,2920 -1,7597 
0,491 0,599 0,5697 0,5936 -4,8931 -0,9003 
0,566 0,616 0,5966 0,6245 -3,1556 1,3782 
0,589 0,629 0,6039 0,6329 -3,9855 0,6154 
0,631 0,650 0,6164 0,6472 -5,1687 -0,4294 
0,653 0,653 0,6223 0,6419 -4,6963 -1,6998 
0,702 0,662 0,6358 0,6697 -3,9539 1,1684 
0,742 0,680 0,6464 0,6824 -4,9434 0,3543 
0,790 0,700 0,6612 0,6990 -5,5439 -0,1394 
0,837 0,717 0,6796 0,7191 -5,2148 0,2958 
0,904 0,765 0,7245 0,7651 -5,2987 0,0139 
0,935 0,820 0,7632 0,8027 -6,9291 -2,1039 
1,000 1,000 1,0000 1,0000 0,0000 0,0000 
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Seguint el procediment anterior es realitza el gràfic comparatiu tal i com es veu 
en la figura 60 en verd les dades experimentals i en vermell les calculades: 
 
 
Figura 60. Comparació dades experimentals i calculades model UNIQUAC. 
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9.6.6. Comparació model UNIFAC. 
 
Tal i com s’ha esmentat abans mitjançant aquest model només tenim les dades 
calculades en l’apartat 9.4, si les comparem amb les experimentals obtenim la 
taula 102: 
Taula 102. Dades experimentals i calculades model UNIFAC. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
%error 
(calc) 
0,000 0,000 0,0000 0,000 
0,046 0,120 0,1492 24,3408 
0,089 0,204 0,2506 22,8239 
0,139 0,306 0,3387 10,6743 
0,188 0,363 0,4038 11,2389 
0,237 0,430 0,4549 5,7957 
0,281 0,467 0,4914 5,2156 
0,324 0,508 0,5210 2,5571 
0,383 0,550 0,5529 0,5311 
0,433 0,575 0,5750 0,0018 
0,491 0,599 0,5953 -0,6184 
0,566 0,616 0,6161 0,0199 
0,589 0,629 0,6217 -1,1596 
0,631 0,650 0,6310 -2,9279 
0,653 0,653 0,6352 -2,7216 
0,702 0,662 0,6452 -2,5450 
0,742 0,680 0,6529 -3,9898 
0,790 0,700 0,6645 -5,0779 
0,837 0,717 0,6800 -5,1642 
0,904 0,765 0,7218 -5,6491 
0,935 0,820 0,7603 -7,2765 
1,000 1,000 1,0000 0,0000 
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Finalment, tal i com es veu en la figura 61, es fa el gràfic d’equilibri líquid-vapor: 
 
Figura 61. Equilibri líquid-vapor model UNIFAC. 
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9.6.7. Comparació Ideal. 
 
Tal i com es mostra en la taula 103: 
Taula 103. Comparació valors experimentals i calculats. 
x1 
(exp) 
y1 
(exp) 
y1 
(calc) 
%error 
(calc) 
0,000 0,000 0,0000 0,0000 
0,046 0,120 0,0485 147,3880 
0,089 0,204 0,0889 129,5716 
0,139 0,306 0,1313 133,0360 
0,188 0,363 0,1702 113,3362 
0,237 0,430 0,2054 109,3275 
0,281 0,467 0,2371 96,9593 
0,324 0,508 0,2661 90,9055 
0,383 0,550 0,3093 77,8424 
0,433 0,575 0,3437 67,2833 
0,491 0,599 0,3871 54,7343 
0,566 0,616 0,4432 38,9886 
0,589 0,629 0,4596 36,8481 
0,631 0,650 0,4907 32,4577 
0,653 0,653 0,5096 28,1455 
0,702 0,662 0,5459 21,2590 
0,742 0,680 0,5830 16,6360 
0,790 0,700 0,6229 12,3860 
0,837 0,717 0,6667 7,5434 
0,904 0,765 0,7450 2,6885 
0,935 0,820 0,8023 2,2050 
1,000 1,000 0,9952 0,4808 
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Finalment es fa el gràfic d’equilibri i es compara amb les dades experimentals, 
com mostra la figura 62: 
 
Figura 62. Comparació equilibri líquid-vapor si es considera ideal. 
 
 
 
9.6.8. Conclusions. 
 
 Comparant els càlculs realitzats al llarg dels apartats anteriors  amb les 
dades experimentals,dóna una visió  gràfica del que passa; en la majoria 
de casos els tres resultats es sobreposen, el que  indica que les dades 
experimentals es corresponen amb les calculades i amb les obtingudes 
pel “Hysys”, no obstant en els models NRTL i UNIQUAC hi ha 
diferències notables, que poden fer variar els càlculs de plats. 
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9.7. Disseny d’una columna de destil·lació industrial pels diferents 
models. 
 
El procediment utilitzat serà el mateix que en els casos anteriors. 
 
9.7.1. Càlcul de plats. 
 
Les dades inicials en aquest cas, han de ser diferents. 
Aquesta mescla presenta un azeòtrop el que fa que no es puguin contar els 
plats un cop sobrepassat aquest punt. El que s’hauria de fer és resoldre aquest 
azeòtrop ja sigui per mitjà de l’addicció d’un tercer component o bé canviant les 
condicions de pressió i temperatura. 
En aquest treball però l’objectiu no és resoldre un azeòtrop, per tant el que es 
farà serà comptar els plats necessaris per a obtenir un destil·lat del 60% de 
puresa, ja que és el valor màxim que es pot calcular. 
Així doncs: 
Es vol rectificar una mescla que conté un 15% de cloroform (xF =0.15) i un 85% 
de metanol, per obtenir un producte de cua amb un 60% de puresa (xD = 0.60). 
La raó de reflux també serà de 3.5 en aquest cas i l’aliment entrarà líquid a la 
temperatura d’ebullició. Es vol obtenir un residu de composició 1% de cloroform 
(xW = 0.01). 
El càlcul del nombre de plats es troba a l’annex I. 
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En resum, el nombre de plats necessaris per a cada model són els que es 
mostren en la taula 104: 
Taula 104. Comparació dels números de plats necessaris depenent del model elegit. 
Model Nº plats calculat Nº plats Hysys 
Margules 9+1 8+1 
Van Laar 8+1 8+1 
Wilson 9+1 8+1 
NRTL 16+1 8+1 
UNIQUAC 9+1 9+1 
UNIFAC 6+1 - 
Experimental 8+1 - 
 
9.7.2. Càlcul del diàmetre de la columna. 
 
Pel que fa al càlcul d ela columna es segueix el procediment anterior. 
En aquest cas la temperatura de l’últim plat serà de 53.7ºC i el cabal de vapor 
de 76.27 kmol/h. 
La velocitat serà la mateixa que en els anteriors casos de 0.6 m/s. 
En tots els casos, la temperatura serà la mateixa, ja que s’agafa la de l´últim 
plat i correspon a la temperatura d’ebullició del metanol : 64.5ºC. 
El cabal molar de vapor també serà igual en tots els casos i és el mateix que 
s’ha calculat anteriorment mitjançant el balanç de matèria: W=78.726 kmol/h. 
 
Comparant els valors obtinguts mitjançant tots els mètodes, veiem que les 
pressions són les que es mostren en la taula 9.19: 
 
Taula 105. Pressió mitjana a la columna depenent del model. 
Model Pressió mitja (mmHg) 
Margules 761,51 
Van Laar 756,36 
Wilson 755,94 
NRTL 729,30 
UNIQUAC 800,95 
UNIFAC 811,97 
Experimental 760,00 
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Seguint el mateix procediment que en els casos anteriors s’obté la taula 106, 
on es veuen les diferències de diàmetres depenent del model utilitzat: 
Taula 106. Diàmetre de la columna per a cada model. 
Model Diàmetre (m) 
Margules 1,100 
Van Laar 1,100 
Wilson 1,100 
NRTL 1,120 
UNIQUAC 1,070 
UNIFAC 1,062 
Experimental 1,100 
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9.7.3. Comparació cost econòmic. 
 
En aquest últim cas es faran servir les mateixes dades que s’han utilitzat 
abans, així doncs: 
 
En la taula 107 es mostra el cost de la columna de destil·lació segons les 
dades calculades , i en la taula 108 el cost mitjançant les dades obtingudes 
amb “Hysys”. 
 
Taula 107. Cost dels plats mitjançant dades calculades. 
Model Plats reals (calculat) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 13 15.600 20.800 24.700 
Van Laar 12 14.400 19.200 22.800 
Wilson 13 15.600 20.800 24.700 
NRTL 23 27.600 36.800 43.700 
UNIQUAC 13 15.600 20.800 24.700 
UNIFAC 9 10.800 14.400 17.100 
Experimental 12 14.400 19.200 22.800 
 
Taula 108. Cost mitjançant dades de “Hysys”. 
Model Plats reals (Hysys) Cost plats (€) 
  Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 12 14.400 19.200 22.800 
Van Laar 12 14.400 19.200 22.800 
Wilson 12 14.400 19.200 22.800 
NRTL 12 14.400 19.200 22.800 
UNIQUAC 13 15.600 20.800 24.700 
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Seguint el procediment explicat en l’apartat 7.7.3, s’obtenen les dades referents 
al cost total. En la taula 109 s’observa el cost total mitjançant les dades 
calculades i en la taula 110 el cost total mitjançant “Hysys”: 
 
Taula 109. Cost total. 
Model Cost total (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 95.545,1 100.745,1 104.645,1 
Van Laar 88.301,2 93.101,2 96.701,2 
Wilson 95.782,7 100.982,7 104.882,7 
NRTL 171.338,4 180.538,4 187.438,4 
UNIQUAC 93.934,7 99.134,7 103.034,7 
UNIFAC 64.806,9 68.406,9 71.106,9 
Experimental 88.273,9 93.073,9 96.673,9 
 
 
Taula 110. Cost total dades “Hysys”. 
Model Cost total  (€) 
 Perforats Vàlvules Barboteig 
Margules 110280,1 116280,1 120780,1 
Van Laar 88273,9 93073,9 96673,9 
Wilson 88273,9 93073,9 96673,7 
NRTL 88273,9 93073,9 96673,9 
UNIQUAC 88273,9 93073,9 96673,9 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
EL DISSENY DELS PROCESSOS DE SEPARACIÓ A LA INDÚSTRIA QUÍMICA I L’EQUILIBRI LÍQUID-VAPOR                          Carles Ristol 
 
229 
 
9.7.3. Conclusions. 
 
 Pel que fa al càlcul de plats, s’observa que si es  pren com a bo el 
resultat de les dades experimentals de 8+1 plats, en el cas de les dades 
calculades tots els models a excepció de NRTL i UNIFAC, són molt 
pròxims a aquest valor. En aquest cas es podria triar qualsevol model 
menys  aquests dos. 
 
 No obstant, el model  NRTL es veu que els plats calculats (16+1) és molt 
superior al número de plats de l’experimental (8+1). Aquesta desviació 
tan gran ve donada sobretot perquè en la part de concentracions baixes 
del gràfic d’equilibri, els valors donen pràcticament una recta de pendent 
1. Això fa que en aquesta zona els plats necessaris augmentin de forma 
important. En aquesta cas no seria gens aconsellable fer servir aquest 
mètode, ja que el sobre cost seria molt elevat, i les dades obtingudes 
serien molt dolentes.  
 
 Pel que fa al model UNIFAC, tampoc és aconsellable fer-lo servir, ja que 
encara que surtin menys plats amb la menor despesa econòmica 
corresponent, el més probable és que no s’assoleixi la separació 
desitjada. 
 
 Pel que fa al programa “Hysys” però, tots els models es comporten de 
forma semblant i per tant es podria fer servir qualsevol d’aquests per a 
modelitzar el procés. 
 
 Referent al diàmetre s’observa que no hi ha cap diferència  entre els 
models, i que per tant no hi ha cap mena de problema en aquest 
aspecte. 
 
 Pel que fa al cost econòmic, el cost de construcció de la columna varia 
depenent del model treballat quan les dades han estat calculades 
manualment, però no quan han estat calculades a partir del programa (a 
excepció del model de Margules).  
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10. Conclusions generals. 
 
A l’inici del treball s’ha preguntat si els models termodinàmics eren del tot 
fiables. 
 En el primer cas de metanol(1)-aigua(2), s’observa que no hi ha 
diferències notables de disseny, a excepció del model UNIQUAC. El % 
d’error en aquesta mescla és molt petit, a excepció d’algunes zones 
aïllades. Pel que fa al cost de la columna es veu que aquest varia en 
funció del número de plats.  
 
 En la segona mescla de benzè(1)-àcid acètic(2), cap model s’ajusta a les 
necessitats plantejades, en aquest cas el % d’error és molt més superior 
que en la mescla anterior (20%), sobretot en les zones inferiors de la 
columna. Pel que fa al cost econòmic, també s’observa que aquest varia 
molt en funció del model que es tria.  
 
 L’últim cas de cloroform(1)-metanol(2), presenta un azeòtrop, en aquesta 
mescla tots els models funcionen a excepció de NRTL i UNIFAC. L’error 
en aquest cas no supera mai el 10% (a excepció dels models 
esmentats). Pel que fa al cost total aquest es manté estable en tots els 
models aplicables. 
 
 En general doncs, es pot  dir que els models no són perfectes. La tria 
d’un model o d’un altre pot fer variar les dades de disseny de manera 
important, ja sigui en l’àmbit econòmic o en el d’assolir els objectius de 
separació. L’opció més intel·ligent a l’hora de simular el procés seria 
treballar sempre amb dades experimentals quan estan disponibles. 
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11. Nomenclatura. 
 
Aij: Constant empírica d’interacció binaries de l’equació de Wohl, adimensional. 
Awk: Superfície de van der Waals del grup funcional k, cm
2/mol. 
Aws: Superfície de van der Waals d’un segment estàndard, cm
2/mol. 
aij: Constant empírica binària de l’equació de Wohl, adimensional. 
aijk: Constant empírica ternària de l’equació de Wohl, adimensional. 
amn: Paràmetre d’interacció del model UNIFAC, adimensional. 
Cijk: Constant empírica d’interacció ternària de l’equació de Wohl, adimensional. 
cijk: Constant empírica d’interacció ternària de l’equació de Wohl, adimensional. 
f: Fugacitat d’una substància pura, adimensional. 
𝑓𝑖
𝐹: Fugacitat del component i de la mescla en la fase F, adimensional. 
𝑓𝑖
0: Fugacitat del component i pur a la mateixa pressió, temperatura i estat 
d’agregació de la fase de la que forma part, adimensional. 
G: Entalpia lliure de Gibbs, adimensional. 
GF: Entalpia lliure de Gibbs en la fase F, adimensional. 
GE: Entalpia lliure de Gibbs molar d’excés de la mescla, adimensional. 
𝐺𝑖𝐸̅̅̅̅ : Entalpia lliure molar parcial  d’excés del component i, adimensional. 
gij: Entalpies lliures d’interacció binària entre les molècules d’i i de j, cal/mol 
H : Entalpia, adimensional. 
𝐻𝑖
0 : Entalpia molar del component i pur, adimensional. 
𝐻𝑖̅̅ ̅ : Entalpia molar del component i de la mescla, adimensional. 
HE : Entalpia molar d’excés de la mescla, adimensional. 
lj : Paràmetre del model UNQUAC, adimensional. 
P : Pressió total., mmHg. 
𝑃𝑖
𝑜 : Pressió de vapor del component i en la temperatura de la mescla, mmHg. 
qi : Volum molar efectiu del component i de la mescla. 
R : Constant dels gasos ideals, cal/mol·K. 
Rk : Paràmetre volumètric de l’equació UNIQUAC i UNIFAC, adimensional. 
ri :Paràmetre estructural de mida d’una molècula d’i, adimensional. 
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S: Entropia, adimensional. 
Sk :  Paràmetre superficial de l’equació UNIQUAC i UNIFAC, adimensional.  
SE : Entropia molar d’excés de la mescla, adimensional. 
si :Paràmetre superficial de mida d’una molècula d’i , adimensional. 
T : Temperatura del sistema, K. 
t : Temperatura del sistema, ºC. 
𝑈𝑚𝑛= Energia d’interacció entre els grups funcionals m i n del model UNIFAC, 
adimensional. 
uij : Nombre total de molècules de tipus j al voltant d’una molècula de tipus i, 
adimensional. 
Vwk : Volum de van der Waals del grup funcional k, cm
2/mol. 
Vws : Volum de van der Waals d’un segment estàndard, cm
2/mol. 
𝑣 : volum molar del sistema, cm3/mol. 
𝑣𝑖 = volum molar parcial del component i, cm
3/mol. 
𝑣𝑖
0 = volum molar del component i pur a la mateixa pressió, temperatura i estat, 
cm3/mol. 
𝑣𝑖
𝑙= volum efectiu ocupat per cada mol del component i pur, cm3/mol. 
X𝑘= Fraccions dels grup funcionals individual definits per l’equació, 
adimensional. 
x : Fracció molar del component més volàtil en la fase líquida d’un sistema 
líquid-vapor, adimensional. 
xi : Fracció molar del component i de la mescla en la fase líquida, adimensional. 
xij : Fracció molar local del model NRTL, adimensional.  
x12 : Probabilitat de trobar molècules de tipus 1 al voltant de molècules de tipus 
2 en la mescla líquida binària, adimensional. 
y : Fracció molar del component més volàtil en la fase vapor d’un sistema 
líquid-vapor, adimensional.  
yi : Fracció molar del component i de la mescla en la fase vapor, adimensional. 
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Lletres gregues. 
 
𝛼𝑖𝑗 : Constant d’ordenació propi de l’equació NRTL, adimensional.  
Γ𝑘 = Contribució del grup funcional k al coeficient d’activitat, quan la molècula 
es troba rodejada per molècules de tots els components de la mescla, 
adimensional.  
Γ𝑘
(𝑖)
 = Contribució del grup funcional k al coeficient d’activitat, quan cada 
molècula del component i es troba rodejat per molècules del mateix component. 
És a dir quan és pur, adimensional.  
𝛾𝑖 : Coeficient d’activitat del component i, adimensional. 
 𝛾𝑖
𝐶 : Contribució combinatòria al coeficient d’activitat del component i en els 
models UNIQUAC i UNIFAC, adimensional. 
𝛾𝑖
𝑅 : Contribució residual al coeficient d’activitat del component i en els models 
UNIQUAC i UNIFAC, adimensional. 
𝛾𝑖
∞: Coeficient d’activitat del component i de la mescla a dilució infinita, 
adimensional. 
Θ𝑚: Paràmetre de l’equació UNIFAC definit per l’equació, adimensional. 
𝜃𝑖 : Fracció superficial mitja de molècules d’i, adimensional. 
Λ𝑖𝑗 : Paràmetre binari de l’equació de Wilson, adimensional. 
Λ𝑖𝑗
′  : Paràmetre binari de l’equació NRTL, adimensional. 
𝜉𝑖𝑖 : Fracció volumètrica total, adimensional. 
𝜏𝑗𝑖 : Paràmetre de l’equació UNIQUAC, adimensional. 
Φ𝑖 : Fracció de segment mig de molècules d’i, adimensional. 
Ψ𝑚𝑛 : Paràmetre de l’equació UNIFAC, adimensional. 
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13. Treball futur. 
 
Els possibles treballs de futur es poden focalitzar en els àmbits següents: 
- Treballar mescles de més tipus. 
- Treballar amb més models. 
- Considerar la fase gas com a no ideal. 
- Treballar estadísticament les diferències entre les dades de composició. 
- Treballar més a fons el programa “Hysys”. 
- Resoldre mescles azeotròpiques.  
- Treballar amb mescles multicomponents. 
